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Nevtralizacija odpadnih mešanih anorganskih kislin z apneno suspenzijo v 
industrijskem mešalnem reaktorju  
Povzetek: V magistrski nalogi je predstavljeno, kako lahko različni parametri mešanja 
vplivajo na celotno kakovost mešanja v procesu nevtralizacije v mehansko mešani posodi 
s pomočjo turbinskega mešala z nagnjenimi lopaticami. Prikazano je, kako lahko zasnova 
posode in mešala vpliva na učinkovitost mešanja, glede na različne končne izdelke, in na 
njihove končne lastnosti. Izvedene so bile simulacije, s katerimi smo pridobili grob 
pregled nad enofaznim mešanjem v ekscentrični mešani posodi s pomočjo turbinskega 
mešala. Predstavljenih je bilo nekaj predlogov, kako optimizirati postopek mešanja. 
Simulacije so bile narejene s pomočjo COMSOL®. 
 




Neutralization of waste mixed inorganic acids with lime suspension in an industrial 
mixing reactor.  
Abstract: This master’s thesis presents how different mixing parameters can affect the 
overall mixing quality in a neutralization process in a mechanically stirred vessel using a 
pitched blade turbine. It is shown how vessel and impeller design can influence mixing 
efficiency in various end products and their final properties. Simulations are performed 
to get a rough overview of a single phase mixing in an eccentric stirred vessel using a 
pitched blade downward turbine. Some suggestions are made on how a mixing process 
can be optimized. The simulations were performed with COMSOL®. 
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Seznam uporabljenih kratic in simbolov  
C  Odmik mešala od dna  (m) 
c  Koncentracija (mol/L) 
CFD  Računska dinamika fluidov (angl. Computational fluid dynamics) 
𝐂𝐡  Srednja koncentracija trdnih snovi na višini h nad mešalom (mol/L) 
D  Premer mešala (m) 
DAB  Molekulska difuzivnost A v B (m2/s) 
dp  Velikost delcev (mm) 
Dp  Koeficient turbulentne difuzivnosti delca (m2/s)    
Dt  Turbulentna difuzivnost (m2/s) 
DT  Diskasta turbina (angl. Disc turbine)  
εT  Lokalna hitrost odvajanja energije (W/kg) 
?̅?T  Povprečna hitrost odvajanja energije v posodi (W/kg) 
(?̅?𝑻)𝑱𝑺  Specifična moč 
η  Kolmogorova dolžinska skala (m)  
Fr  Froudovo število  
Φ  Kot lopatic mešala (°) 
𝒈  Gravitacijski pospešek (m/s2) 
G1, G2  Geometrijska razmerja 
h  Višina v posodi (m) 
H  Višina tekočine v posodi (m)  
Hp  Višina posode (m) 
HDMS Heksametildisiloksan  
KM  Konjska moč   
Kp  Konstanta moči  
L  Dolžina kroženja tekočine (m)  
MP  Morski propeler (angl. Marine propeller)     
𝛍  Viskoznost (Pa·s) 
N  Hitrost vrtenja mešala (št. vrtljajev/min ali št. vrtljajev/s) 
nb  Število lopatic 
Njs   Hitrost suspendiranja (št. vrtljajev/min ali št. vrtljajev/s)  
NRe  Reynoldsovo število mešala   
NtM  Brezdimenzijski čas pomešanja 
ν  Kinematična viskoznost (m2/s)   
P  Vnos moči (W) 
 
Pm  Poraba energije na enoto mase (W/kg) 
PBT  Turbinsko mešalo z nagnjenimi lopaticami (angl. Pitched blade turbine) 
P0  Brezdimenzijsko število moči   
Pe*  Pecletovo število  
PTD  Turbinsko mešalo z navzdol nagnjenimi lopaticami (angl. Pitched turbine 
    downward) 
PTU  Turbinsko mešalo z navzgor nagnjenimi lopaticami  (angl. Pitched 
   turbine upward)   
RDT   Radialno diskasto turbinsko mešalo (angl. Radial disc turbine) 
Re  Reynoldsovo število   
𝛒  Gostota (kg/m³) 
𝛒𝐋  Gostota tekočine (kg/m³)  
S  Razdalja mešala pod površino (m) 
Sc  Schmidtovo število  
σ2  Varianca 
T  Premer posode (m)  
tM  Čas pomešanja (h ali s)  
?̅?  Povprečna linearna hitrost na določeni višini v posodi (m/s) 
?̅?′  Kvadratna srednja vrednost nihajoče hitrosti na določeni višini v posodi
   (m/s) 
𝒖𝐭  Hitrost usedanja delcev v mirni tekočini (m/s) 
𝒖′  Nihajoča hitrost na določeni višini v posodi (m/s)  





V polprevodniški industriji prihaja do sprememb hitro. Nova orodja, novi procesi in 
potreba po povečanju kapacitete lahko močno vplivajo na nadaljnje dejavnosti, zlasti na 
čiščenje odpadnih vod. Sposobnost predvidevanja, kako te spremembe procesov vplivajo 
na čiščenje vod, pripomore k boljšim načinom ravnanja z odpadno vodo [1]. 
Industrijsko mešanje je zelo pomemben proces, saj bo kakovost končnega izdelka 
temeljila na kakovosti mešanice. Mešanje je po definiciji postopek temeljitega 
kombiniranja različnih materialov, z nalogo ustvarjanja homogenega izdelka. Če 
industrijsko mešanje ne bo potekalo pravilno, bo to vodilo do nekonsistentnega 
nehomogenega izdelka. Obstaja veliko različnih postopkov mešanja in vedno več je 
postopkov industrijskega mešanja, kjer gre za specifične industrijske aplikacije, ki 
potrebujejo skrbno izbiro in načrtovanje za zagotavljanje učinkovitega in zmogljivega 
mešanja. Večina sodobnih mešalnikov je takšnih, da lahko v eni opremi kombinirajo 
različne procese [2]. 
V svetu industrijskega mešanja mešalnik ne velja kot splošno proizvodno orodje, temveč 
kot ključna oprema. Obstaja nekaj panog, kjer se uporablja šaržno mešanje, kar velja za 
preprost proces. Materiali se dodajo v posodo in šarža se v celoti premeša. Po mešanju se 
izdelek pošlje v naslednjo fazo proizvodnje [2].  
Pri industrijskem mešanju se večino časa uporabljata izraza mešanje in homogenizacija, 
vendar pomenita različne stvari. Homogenizacija je postopek kombiniranja materialov in 
je v primerjavi z mešanjem nežen postopek. Homogenizacija je tudi postopek mešanja 
trdnih snovi z majhno količino tekočine [2]. V kemijski procesni industriji sta 
homogenizacija in mešanje eni od najzahtevnejših procesov. Tudi farmacevtska in 
živilska industrija sta precej odvisni od tehnologije homogenizacije ter mešanja [3]. 
Industrijska oprema za mešanje je razvrščena glede na vrsto materiala, ki se meša. 
Obstajajo tri glavne klasifikacije mešalne opreme: homogenizatorji, mešalniki in zahtevni 
mešalniki. Večina proizvajalcev hrane, kemikalij, barv, kozmetike in drugih vrst tekočih 
industrij je precej odvisna od mešalne industrije in tehnologije. Glavni cilj mešanja je 
kombiniranje več kot dveh ali več materialov, za ustvarjanje enotnih ter natančnih 
rezultatov [4].  
Zahteva po učinkovitih industrijskih mešalnikih se še vedno nadaljuje. Proizvajalci 
industrijskih mešalnikov bodo primorani izoblikovati edinstvene izdelke za mešanje, saj 
2 
 
razvoj mešanja še vedno napreduje. Nove tehnologije mešanja zagotavljajo nizke 
obratovalne stroške, kratke proizvodne čase in bolj kakovostne izdelke [3]. 
Mešalna posoda običajno sestoji iz rotirajočega mešala v posodi. Gibanje tekočine 
spodbuja prenos energije iz mešala v procesno tekočino. Procesna tekočina je lahko 
enofazna (npr. viskozna, newtonska in ne-newtonska) ali več fazna (npr. trdne snovi, 
tekočina in plin), v nekaterih primerih pa se med delovanjem lahko zgodijo fizične 
spremembe (npr. suspenzijska polimerizacija ali raztapljanje trdnih snovi v tekočini) [5]. 
Postopki mešanja se običajno razvrstijo glede na vrsto procesnih materialov, npr. 
viskozna tekočina, trdno/tekoče, plin/tekoče, tekoče/tekoče itd., od teh je trdno/tekoče 
zagotovo eno od najpomembnejših [5]. 
Glavne cilje mešanja v sistemih trdno/tekoče lahko razdelimo v tri kategorije [5]: 
- preprečitev kopičenja trdnih snovi v mešalni posodi, 
- maksimizirati kontaktno območje med trdnimi snovmi in tekočino, 
- enakomerna porazdelitev delcev trdne snovi po posodi. 
 
V mnogih operacijah je potrebno nujno zagotoviti, da so vse trdne snovi vedno v gibanju, 
saj se tako prepreči kopičenje trdnih snovi na dnu posode, kar lahko v skrajnih primerih 
privede do okvare sistema. Primeri takih operacij vključujejo usedalne rezervoarje za 
filtrirne pogače in absorberje pri procesu razžveplanja dimnih plinov. Mešalna posoda 
lahko služi tudi kot reaktor, na primer, suspendiranje katalizatorjev za operacije prenosa 
mase. Hitrost prenosa mase na enoto vnesene energije je največja, ko se poveča 
površinsko območje med trdnimi snovmi in tekočino. To se zgodi, ko je gibanje tekočine 
dovolj živahno, da vse delce zadržuje v gibanju. Čeprav so načrti sistemov trdno/tekoče 
namenjeni za doseganje različnih ciljev, vsi zahtevajo dobro poznavanje napovedi hitrosti 
suspendiranja (Njs), to je hitrost mešala, pri kateri noben trden delček ne počiva na dnu 
posode [5]. 
Vendar pa delovanje mešalne posode v stanju suspendiranja v določenih procesih morda 
ne bo zadostno. Na primer, razmerje med povprečno koncentracijo trdnih snovi v posodi 
in odtočno cevjo je odvisno od položaja cevi, zato so potrebne informacije o razporeditvi 
trdnih snovi, da se zagotovi dobro masno ravnovesje med vhodnim in zunanjim tokom v 
kontinuirnem mešalnem reaktorju. Včasih so lastnosti izdelka odvisne od kakovosti 
porazdelitve, katere znanje je nato ključno za nadzor kakovosti [5]. 
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Druga pomembna značilnost ocene zmogljivosti mešanja sistema trdno/tekoče je 
porazdelitev trdnih snovi po celotni posodi. Vendar pa so kvantitativne informacije na 
tem področju omejene in so večinoma omejene na nizke koncentracije v majhnih 
posodah. Porazdelitev trdnih snovi v mešalni posodi je precej zapletena funkcija 
hitrostnega polja, porazdelitve turbulenc in interakcij trdno/tekoče. Napredek ovirajo 
težave pri vzpostavljanju zanesljive merilne tehnike, ki bi se uporabljala pri različnih 
geometrijskih postavitvah in ki bi lahko nudila koristne informacije za modeliranje [5]. 
V preteklosti so imele mešalne enote zaradi negotovosti v zasnovi pogosto odvečne 
lastnosti (premočne, prehitre itd.). To lahko zmanjša izkoristek (npr. stranske reakcije) in 
kakovost (npr. razpad delcev pri kristalizaciji) želenega produkta. Poleg tega lahko 
narobna zasnova povzroči dodatne začetne in obratovalne stroške. Obdelava nezaželenih 
izdelkov pomeni dodatne proizvodne stroške in v tem primeru višje stroške odvoza 
odpadkov [5]. 
Pogosta težava je tudi analiza učinkovitosti obstoječih sistemov. Na splošno je 
instrumentov za ocenjevanje mešanja zelo malo. Čeprav je nezadostno mešanje očitno 
zaradi nezadovoljive kakovosti izdelka, pogosto ni načinov zaznavanja napak v zasnovi 
mešanja. Tako se pomanjkanje znanja o postopkih mešanja lahko skriva v napačni 
zasnovi, kar pa lahko ostane neopaženo, če je kriterij mešanja kakovost izdelka po 
končanem mešanju. Vendar pa je, glede kapitala in operativnih stroškov v celotnem 




1.1 Polprevodniška industrija  
 
Postopek izdelave polprevodniških naprav je sestavljen iz zapletenih operacij, ki 
vključujejo fizikalne in kemične procese, kot so: oksidacija, fotolitografija, jedkanje, 
dopiranje in metalizacija. Splošni postopek proizvodnje polprevodnikov je prikazan na 
sliki 1. Proizvodni postopki polprevodnikov so zapleteni in lahko vključujejo več kot 100 
lastninskih rešitev in 200 različnih generičnih materialov. Tipični stranski odpadki so 
navedeni za vsak korak postopka (slika 1) [7].  
 
 
Slika 1: Potek proizvodnje polprevodnikov [7] 
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Korak 1 predstavlja proizvodnjo kristalnih ingotov, koraki 2-8 predstavljajo proizvodnjo 
rezin, koraki 9-11 pa predstavljajo korake sestavljanja komponent. Končni postopek 
sestavljanja se pogosto izvaja na ločenem mestu. Proces proizvodnje polprevodnikov je 
del večje industrije elektronskih izdelkov, ki ustvarja odpadna topila in nevarne vodne 
odpadke, ki vsebujejo različne kovine. Tipični tokovi nevarnih odpadkov, ki jih ustvarja 
polprevodniška industrija, vključujejo izpiralno vodo, odpadne kopeli, odpadne kisline in 
baze, ki se uporabljajo v čistilne namene, ter kovinske soli. Sedanji poudarek na 
zmanjševanju teh odpadkov na izvoru je posledica gospodarskih in odškodninskih 
odgovornosti, ki jih povzročajo tako večji stroški odlaganja kot strožji predpisi [7]. 
1.2 Vrste industrijskih odpadkov  
 
Odvisno od narave industrije in predvidene uporabe vode sprejemnega toka, bo 
odpadkom pred izpustom morda treba odstraniti različne sestavine. 
Odpadke, nastale v industrijskih procesih, se razvršča v tri osnovne kategorije glede na 
oblike: trdni odpadki (trdne snovi), odpadni plini (plin) in odpadne vode (tekoče). Trdni 
odpadki večinoma izvirajo iz osnovnih materialov, nekatere od njih pa je pogosto mogoče 
ponovno uporabiti. Odpadni plini ne vzbujajo veliko skrbi, saj je proizvodnja škodljivih 
odpadnih plinov omejena na posebne panoge. Vendar pa je strupene odpadne pline pred 
izpustom potrebno obdelati s posebej zasnovanimi napravami za preprečevanje 
onesnaževanja. Odpadne vode so zaradi številnih količin in raznolikosti najpomembnejše 
v številnih industrijskih procesih. Kar zadeva kakovost, lahko te tri vrste odpadkov 
ponovno razvrstimo v dve skupini glede na njihov izvor: lahko izvirajo iz osnovnih 
surovin ali pa nastanejo med procesi. Sestavine osnovnega materiala so lahko znane iz 
sestavin osnovnih surovin, medtem ko je sestavine slednjih mogoče oceniti iz reakcij. 
Zato je mogoče večino značilnosti odpadkov oceniti z ustreznim razumevanjem postopka 
[7]. 
Za učinkovito upravljanje in nadzor odpadkov, ki nastanejo pri teh procesih, je potreben 
natančen pregled in ocena industrijskih procesov. 
Kisle industrijske odpadne vode lahko nevtraliziramo z gašenim apnom (Ca(OH)2), 
natrijevim hidroksidom (NaOH) ali sodo pepelom (Na2CO3). Ker je gašeno apno cenejše 
od drugih baz, je najpogosteje uporabljena kemikalija za nevtralizacijo kislin [8]. 
Gašeno apno, znano tudi kot hidrirano apno, dobimo z dodajanjem dovolj vode k 
gašenemu apnu (CaO), da zadostimo njegovi afiniteti do vode [8]. 
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Splošna reakcija hidriranega apna s kislo odpadno vodo je [8]: 
𝐶𝑎(𝑂𝐻)2 + 𝑘𝑖𝑠𝑙𝑖𝑛𝑎 ↔ 𝑠𝑜𝑙 + 𝐻2𝑂 
Gašeno apno se običajno shranjuje v silosu in dozira z uporabo vijaka/polža, vrtljivega 
ventila ali druge naprave za doziranje. Apno se nato s polžem ali pnevmatsko cevjo 
prenese v posodo za mešanje. Posoda za mešanje ali druga naprava mora zagotavljati 
zadosten čas zadrževanja v posodi, ki je potreben za popolno reakcijo apna. Nevtralizacija 
ni takojšnja in potrebno je zagotoviti zadosten kontaktni čas, ki običajno ne presega 5 
minut, odvisno od sestave odpadne vode. Upoštevati je treba tudi, da je zelo težko 
vzdrževati vrednosti pH med 6 in 8, saj rahle spremembe v dovodu apna povzročajo 
velika nihanja pH, ko se približuje nevtralnost [8]. 
Pri tem sistemu je posebna tudi posoda za mešanje. Ta deluje kot rezervoar za brozgo 
gašenega apna. Apno, ki vstopa v ta rezervoar, se poveže z vodo, ki izstopa iz čistilnika, 
zmes pa se gravitacijsko dovaja v procesno posodo. Procesna posoda in kasnejši bazeni 
zagotavljajo primeren čas zadrževanja za popolno reakcijo apna. Treba je opozoriti, da 
hidrirano apno trenutno ne izpolnjuje nevtralizacijskih zahtev v celoti [8]. 
Različni stroški, ki so posledica nevtralizacij odpadnih vod, so zaskrbljujoči. Te odpadne 
vode, katerih povprečni pH je manjši od 2, je treba obdelati tako, da izpolnjujejo standarde 
izpustov, kot jih postavljajo predpisi o ravnanju z odpadki. Oblasti izdajajo dovoljenja, 
ki urejajo izpuste odpadnih vod in zahtevajo stalno spremljanje pH vrednosti odpadnih 
vod. Prilagajanje odpadnih vod na pH 7 bi bilo podobno kot zvišanje pH vrednosti kisa 





1.3 Mešanje enofaznih tekočin 
1.3.1 Vzorec pretoka 
Literatura opisuje vzorce pretoka enofaznih tekočin v rezervoarjih, kjer delujejo različne 
vrste mešal. Uporabljene eksperimentalne tehnike vključujejo uporabo obarvane sledilne 
tekočine, plovnih delcev, ustvarjanje vodikovih mehurčkov in meritve srednje hitrosti z 
uporabo pilotnih sond, naprav za merjenje masnega pretoka ter laserjev. Kakovostna slika 
pretočnega polja, ki ga ustvarja mešalo v enofazni tekočini, je koristna za ugotovitev, ali 
v posodi obstajajo mrtve cone ali je mogoče v neki tekočini suspendirati delce itd. 
Nekateri tipični primarni vzorci pretoka so prikazani na sliki 2, za mešalo in diskasto 
Slika 2: Aksialni pretok (zgoraj); Radialni pretok (spodaj) [6] 
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turbino, ki delujeta z newtonsko tekočino v turbulentnem območju. Mešalo v glavnem 
ustvarja osni tok skozi mešalo in ta osrednji osni tok lahko teče navzgor ali navzdol, 
odvisno od smeri vrtenja mešala [6]. 
Prevladujoč vzorec kroženja mešala s črpanjem navzdol je prikazan na zgornjem delu 
slike 2. Seveda bodo hitrosti na kateri koli točki tridimenzionalne in nestabilne, vendar 
so vzorci kroženja, kot prikazano na sliki 2, uporabni pri izogibanju mrtvih con in pri 
izbiri ustreznega mešala za določeno nalogo [6]. 
Turbinsko mešalo z ravnimi lopaticami ustvarja močan radialen tok navzven iz mešala 
(glej spodnji del slike 2) kar ustvarja obtočne cone na vrhu in na dnu rezervoarja. Vrsta 
pretoka se lahko spremeni s spremembami geometrije mešala. Na primer, če so lopatice 
turbinskega mešala postavljene navpično, nastane močnejša komponenta osnega pretoka, 
kar bi lahko bila prednost za procese suspenzij trdnih snovi. Ravne lopatice ustvarjajo 
pretočno polje z velikimi tangencialnimi komponentami hitrosti, kar pa ni učinkovito pri 
številnih operacijah mešanja. Aksialne hitrosti je mogoče enostavno izvesti s pomočjo 
nagnjenih lopatic [6]. 
Čeprav so mešalo, turbina in lopatice glavna mešala za uporabo v sistemih z nizko 
viskoznostjo, to je v turbulentnih in prehodnih območjih, jih včasih uporabljamo tudi pri 
strižnem redčenju in ne-newtonskih tekočinah. V takšnih primerih je mogoče ustvariti 
velike hitrosti v območju mešala, vendar pa obstajajo ustaljena območja blizu stene [6].  
To obnašanje imenujemo oblikovanje jame. To nezaželeno obnašanje lahko v mnogih 
primerih odpravimo s preklopom na mešala večjega premera ali na sistem z dvema ali 
več mešali na isti gredi. 
Jasno je, da je vzorec pretoka tekočine odvisen od geometrije mešala/posode/lopute ter 
reologije tekočine. Tako mora oblikovalec pri izbiri ustrezne kombinacije opreme 
zagotoviti, da je dobljeni vzorec pretoka primeren za njegovo posebno nalogo. Kot 
omenjeno na primer, so za suspendiranje grobih trdnih delcev zaželene komponente z 
veliko osno hitrostjo [6]. 
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1.3.2 Čas pomešanja 
Podana je enofazna tekočina v mešalni posodi, ki se ji doda določeno količino sledilnega 
materiala. Čas pomešanja je čas, izmerjen od trenutka dodajanja, dokler vsebina posode 
ne doseže določene stopnje homogenosti oziroma je popolnoma pomešana [6]. 
Preučimo poskus časa pomešanja, prikazanega na sliki 3, kjer je treba sledilni material 
vmešati k tekočini v posodi. Sledilnik ima enako viskoznost in gostoto kot glavna 
tekočina, s katero se pomeša. Se pravi, opazujemo preprosto operacijo mešanja. S 
primernim detektorjem se koncentracija sledilnika izmeri kot funkcija časa v določeni 
točki posode. Če je znana dodana količina sledilnika, je izračun ravnotežne koncentracije 
𝑐∞ preprost. Koncentracija sledilnika v točki A se bo približala tej ravnotežni 
koncentraciji, kot je prikazano na sliki 3. Čas pomešanja se lahko nato določi kot čas, 
potreben od trenutka dodajanja sledilnika, da koncentracija pri A doseže ravnotežno 
vrednost. Vendar pa je ta čas odvisen od načina dodajanja sledilnika in lokacije točke A. 
Poleg tega se koncentracija približa 𝑐∞ asimptotično, končno točko poskusa pa je težko 
natančno zaznati. Da bi odpravili vpliv položaja detektorja na izmerjeni čas pomešanja, 
bi lahko drugi poskus temeljil na zapisu koncentracij sledilnikov na več, recimo, n 
Slika 3: Meritev časa pomešanja [6] 
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položajih. Varianco oz. odstopanje vrednosti koncentracije od ravnotežne vrednosti lahko 









kjer je 𝑐𝑖 koncentracija ob času t, ki jo zabeleži i-ti detektor. Sprememba tega odstopanja 
s časom bi dobila obliko prikazano na sliki 4. Ponovno je čas pomešanja od začetka 
poskusa do vnaprej določene meje odvisen od uporabljene eksperimentalne tehnike [6].  
V vsakem primeru je treba določiti način dodajanja sledilnika, položaj in število 
zapisanih točk, volumen vzorca sistema zaznavanja in merilo, sprejeto za določitev 
meje konca poskusa. Vsak od teh dejavnikov bo vplival na izmerjeni čas pomešanja, 
zato je treba biti previden pri primerjavi rezultatov raziskav, ki uporabljajo različne 
merilne tehnike [6]. 
1.3.3 Newtonske tekočine 
Čas pomešanja 𝑡𝑀, izmerjen z dano eksperimentalno tehniko, bo odvisen od spremenljivk 
procesa in delovanja [6]: 
𝑡𝑀 = 𝑓𝑛(𝜌, 𝜇, 𝑁, 𝑔, 𝐷, 𝑇, 𝑜𝑠𝑡𝑎𝑙𝑒 𝑔𝑒𝑜𝑚𝑒𝑡𝑟𝑖č𝑛𝑒 𝑠𝑝𝑟𝑒𝑚𝑒𝑛𝑙𝑗𝑖𝑣𝑘𝑒) (2) 
kjer je 𝜌 gostota, 𝜇 viskoznost, 𝑁 hitrost vrtenja mešala, 𝑔 gravitacijski pospešek, 𝐷 
premer mešala in 𝑇 premer posode. 
Slika 4: Zmanjšanje odstopanja s časom [6] 
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Z dimenzijsko analizo lahko vstavimo brezdimenzijski čas pomešanja 𝑁𝑡𝑀 tako, da 
velja [6]: 









, 𝑜𝑠𝑡𝑎𝑙𝑎 𝑔𝑒𝑜𝑚𝑒𝑡𝑟𝑖č𝑛𝑎 𝑟𝑎𝑧𝑚𝑒𝑟𝑗𝑎) (3) 
to je 
𝑁𝑡𝑀 = 𝑓𝑛(𝑅𝑒, 𝐹𝑟, 𝑔𝑒𝑜𝑚𝑒𝑡𝑟𝑖č𝑛𝑎 𝑟𝑎𝑧𝑚𝑒𝑟𝑗𝑎) (4) 
Za geometrijsko podobne sisteme, ki zanemarjajo učinek Froudovega števila, 
brezdimenzijski čas pomešanja postane samo funkcija Reynoldsovega števila [6]: 
𝑁𝑡𝑀 = 𝑓𝑛(𝑅𝑒) (5) 
Pri predstavitvi eksperimentalnih podatkov o času pomešanja se normalno uporablja 
razmerja v obliki enačb (4) in (5). Za študije, izvedene v laminarnem območju z nizkim 
Reynoldsovim številom, je bilo pogosto ugotovljeno, da je brezdimenzijski čas 
pomešanja v bistvu neodvisen od Reynoldsovega števila. Podoben trend lahko opazimo 
pri visokem Reynoldsovem številu. To značilno vedenje je prikazano na sliki 5. 
Slika 5 prikazuje, da pri visokih in nizkih Reynoldsovih številih obstajajo regije, kjer je 
skupno število vrtljajev mešala, 𝑁𝑡𝑀, potrebnih za doseganje pomešanja, konstantno. 
Podobno je bilo predlagano, da je za popolno pomešanje potrebno, da tekočina 
zadostrikrat zaokroži po posodi. Ti koncepti se pogosto uporabljajo za razlago podatkov 
časov pomešanja. Na primer, iz tega sledi, da je mogoče kratke čase pomešanja doseči z 
mešali z visokim obtokom [6].  
Slika 5: Obnašanje časa pomešanja [6] 
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Poleg občutljivosti časa pomešanja glede na uporabljeno eksperimentalno tehniko 
rezultati v literaturi kažejo tudi izrazito odvisnost od geometrije mešala/posode. Ta 
geometrijski vpliv je posledica učinka, ki ga ima geometrija na vzorce pretoka in 
intenzivnost turbulentnega mešanja [6]. 
Nekaj tipičnih podatkov o času pomešanja za turbinska mešala v posodah z mešalnimi 
pregradami s tehniko kislin/baz/indikatorjev, je predstavljeno na sliki 6. Večina podatkov 
o času pomešanja, predstavljenih v literaturi, se nanaša na mešanje tekočin enake gostote 
in viskoznosti. Vendar pa te študije pogosto podcenjujejo čas pomešanja, potreben za 
komponente neenakih gostot in/ali viskoznosti [6]. 
V mnogih večfaznih sistemih, npr. pri operacijah prenosa mase sistemov plin/tekoče ali 
tekoče/tekoče, postopek ni nadzorovan z upoštevanjem časa pomešanja. Pogosto bo to 
mešanje hitro v primerjavi s prenosom mase, ki nadzoruje hitrost. Vendar pa to ne more 
veljati za vse operacije, zlasti pri velikih posodah in ne-newtonskih tekočinah, kjer je čas 
pomešanja lahko ključen dejavnik [6]. 
Turbulentnega režima ni enostavno vzpostaviti v tekočinah z visoko viskoznostjo, saj sta 
turbina in mešalo pri nizkem Reynoldsovem številu neučinkovita zaradi omejenega 
pretočnega profila, ki obstaja v tem režimu. Povečane hitrosti mešanja pri visoki 
viskoznosti je mogoče doseči z večjimi mešali zaradi izboljšanih vzorcev pretoka [6]. 
Slika 6: Čas pomešanja za turbinska mešala [6] 
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Slika 7: Različne oblike mešal [9] 
1.3.4 Učinkovitost mešanja 
V literaturi je bilo opravljeno več poskusov, da bi zagotovili smernice za izbiro mešala, 
ki temeljijo na zmanjšanju zahtev za delo, da se doseže določena stopnja pomešanja. 
Takšni koncepti so lahko uporabni pri mešanju tekočin z visoko viskoznostjo, za katere 
so potrebni veliki časi pomešanja. Vendar je pri višjih Reynoldsovih številih v prehodnih 
in nemirnih regijah zahteva po mešanju pogosto zlahka dosežena, vendar pogosto bolj 
prevladujejo potrebe po izvajanju reakcij, prenosu mase, disperzijske potrebe itd. Na 
žalost, so podatki časov pomešanja najbolj natančni in obsežni prav v območju z visokim 
Reynoldsovim številom. Več dela je potrebno opraviti v območju z nizkim Reynoldsovim 
številom, kjer so podatki o času pomešanja, zlasti za ne-newtonske tekočine, nedosledni. 
Vendar pa je osnova za oceno moči veliko bolj zadovoljiva [6]. 
1.4 Mešala 
 
Nekaj mešal, v vsakdanji uporabi, je prikazano na sliki 7. 
Impelerji, turbine, vesla, sidra in spiralni vijaki so običajno nameščeni na osrednji 
navpični gredi znotraj navpičnega valjastega rezervoarja, njihov obseg uporabe pa je v 




V industriji je na voljo široka paleta mešal. Mešala so običajno razvrščena v tri skupine 
glede na smer izpusta tekočine v mešalni posodi: 1) radialna mešala, kot je radialno 
diskasto turbinsko mešalo (angl. Radial disc turbine - RDT), ki odvaja tekočino v radialni 
smeri proti steni rezervoarja; 2) aksialna mešala, kot je morski propeler (ang. marine 
propeller - MP), ki odvaja tekočino v osno smer, navzgor ali navzdol, odvisno od vrtenja 
mešala; 3) mešana mešala, kot je turbinsko mešalo z nagnjenimi lopaticami (ang. pitched 
blade turbine – PBT), pri čemer se kot naklon lopatic spreminja v območju od 10° do 90° 
od vodoravnega, in se najpogosteje uporablja 45°. Radialna mešala se običajno 
uporabljajo za razprševanje plinov zaradi večje strižne karakteristike, medtem ko se 
mešana in aksialna mešala uporabljajo večinoma za suspendiranje trdnih delcev, zaradi 
boljših črpalnih lastnosti [10]. 
Uporaba RDT in PBT v različnih aplikacijah navadno izpolnjuje zahteve, zato sta 
najpogosteje uporabljeni mešali v industriji, številne študije pa so se osredotočile na 
opredelitev prav njihovih lastnosti mešanja [10]. 
Študije o vplivu odmika mešala od dna, tj. razdalja od dna posode do osrednje črte mešala, 
kažejo na mnogo variacij mešanja različnih tekočin, odvisno od sistema mešanja. 
Nekatere študije so odkrile, da lahko premik mešala iz običajnega položaja (T/3) v višji 
položaj (T/2) ustvari boljši vzorec pretoka in večji volumen gibanja tekočine pri mešanju 
tekočin z visoko viskoznostjo [10]. 
Nasprotno je bilo ugotovljeno, da je nizka lega mešala bolj učinkovita v trdno/tekoče 
suspenzijah. RDT lahko dviga delce z dna rezervoarja, zaradi večjega prenosa energije 
na delce. Literatura tudi veliko poroča o geometrijskih parametrih mešala, kot so premer 
mešala, širina in debelina lopatic ter število lopatic mešala, ki bistveno vplivajo na 
mešanje tekočine. Prav tako so bile opravljene številne študije o vplivu kota lopatic PBT 
(npr. 60°, 45°, 30°) na vzorec pretoka [10]. 
1.4.1 Turbinska mešala z nagnjenimi lopaticami (mešalniki z mešanim tokom) 
Čeprav se uporablja številne kote naklona, je ta pri 45° najpogostejši. Ker je s tem kotom 
naklona vzorec toka takšen, da pretok poteka približno pri kotu 45° od navpičnice, kadar 
ni omejen, se ta mešala imenujejo tudi mešala mešanega pretoka. Ko pa je omejen, pa se 
vzorec pretoka spremeni, npr. za razmerja D/T > ~ 1/2 pri vseh razdaljah ali razdaljah  
C/H < ~ 1/6 (kjer je C odmik mešala od dna in H višina tekočine v posodi) za vsa razmerja 
D/T postane iznašalni tok iz mešala na splošno radialen in število moči se poveča. Tako 
se npr. potrebna moč za suspendiranje močno poveča, učinkovitost suspendiranja za taka 
mešala pa je zelo občutljiva na natančnost geometrije. Za posode z ravnim dnom je bilo 
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ugotovljeno, da šest lopatic pri nagibu 45°, D/T = 1/4 in C/H = 1/4 zagotovi minimalne 
potrebe po energiji [6]. 
1.4.2 Namestitev mešala 
Pri mešalih z aksialnim pretokom je mogoče uporabiti kotno ekscentrično namestitev, 
kjer je mešalo nameščeno pod kotom približno 10-15° od navpičnice. Omeniti velja, da 
je ta namestitev aksialnih mešalnih enot, običajno omejena na tista mešala, ki proizvedejo 
3 KM ali manj. Neuravnotežene sile v tekočini, ustvarjene s to namestitvijo, lahko 
postanejo veliko močnejše z večanjem moči [11]. 
 
Če kotni nosilec ni na voljo, je možno mešalo odmakniti, ko se postavi navpično v 
posodo. Za to velja pravilo, da se mešalo odmakne na osi x, za 1/6 celotnega premera 
posode. Torej, za posodo s premerom 60 cm bi bilo mešalo odmaknjeno 10 cm od središča 
(60 cm/6 = 10 cm) [11]. 
Konfiguracija mešalnih pregrad in postavitev mešala pomembno vplivata na proces 
mešanja. S pravilno izvedbo teh tehnik lahko pravilna uporaba zmanjša stroške in poveča 
življenjsko dobo opreme, hkrati pa optimizira proces mešanja [11]. 
Slika 8: Postavitev mešala pod kotom [11] 
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1.5 Mešalne pregrade 
 
Za preprečevanje vrtinčenja (tvorbe lijaka), ko se tekočine z nizko viskoznostjo mešajo v 
navpični cilindrični posodi s centralno nameščenim mešalom, se na stene posode pogosto 
namešča mešalne pregrade. Običajno se uporabljajo štiri pregrade katerih širina je enaka 
približno desetini premera posode. V nekaterih primerih se pregrade pritrdijo direktno na 
steno, čeprav se običajno med pregrado in steno pusti majhen razmik. Pregrade običajno 
niso potrebne pri tekočinah z visoko viskoznostjo, kadar tvorba lijaka ni prisotna [11]. 
Med mešanjem tekočine z nizko viskoznostjo rotirajoče mešalo povzroča tangencialno 
gibanje v tekočini. Brez mešalnih pregrad, se to krožno gibanje približa vrtenju trdnega 
telesa, tekočina se giblje vzporedno s stenami posode, kar pripelje do slabega mešalnega 
učinka. Primarni namen mešalnih pregrad je pretvorba vrtinčastega gibanja v želeni 
pretočni vzorec za doseganje ciljev procesa. Pregrade imajo različne učinke, kot so 
zaviranje tvorbe lijaka, povečanje vnosa energije in izboljšanje mehanske stabilnosti. 
Prisotnost pregrad ustvarja aksialen tok, pri katerem se izpustni tok, ki ga ustvari mešalo, 
zadržuje na dnu posode, teče radialno proti steni posode, nato po steni navzgor in se od 
zgoraj vrača v mešalo. Ta pretočni vzorec je mogoče sklepati iz trdnih delcev, ki so 
razporejeni precej homogeno po tekočini [11]. 
Kljub temu, da odločitev za neuporabo pregrad olajša čiščenje posode, lahko oteži 
optimalen dizajn mešala. Nekatere mešalne posode ne uporabljajo dejanskih pregrad, 
vendar pa vsebujejo notranje komponente, kot so cevne toplotne izmenjevalnike, ki 
zagotavljajo zadostno oviranje za doseganje ciljev procesa. Nekateri reaktorji, ki se 
uporabljajo za eksotermične ali endotermične reakcije, dejansko vsebujejo toliko cevi za 
izmenjavo toplote, da je v posodi preveč pregrad, kar mešalu otežuje povzročanje 
zadostnega pretoka [11]. 
Običajno se uporablja ravne ploščate pregrade, zaradi enostavnosti izdelave in namestitve 
ter s tem povezane ekonomičnosti. 
Na sliki 9 je prikazana cilindrična posoda z ravnim dnom. Če je mešalo v tej posodi 
nameščeno na sredini, to lahko privede do zelo neučinkovitega vzorca pretoka: 
tangencialne hitrosti, ki prihajajo iz mešala, povzročijo, da se celotna tekočinska masa 
vrti (slika 9). V bistvu se celotna tekočina (in njene trdne snovi) gibljejo kot vrtinec. V 
trdnih suspenzijah se trdni delci vrtijo na dnu posode: ne ustvarja se osni (od zgoraj 
navzdol) tok, ki bi jih dvignil in suspendiral v tekočini [11]. 
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Spodaj so navedeni trije načini za preprečevanje vrtinčenja [11]: 
- Namestitev pregrad v posodah, 
- Kotna montaža mešal (celotna os mešala je pod določenim kotom), 
- Ekscentrično nameščeno mešalo (izven sredine). 
 
Z uporabo pregrad ali z zamaknjeno namestitvijo mešala nastanejo neuravnotežene 
obremenitve, ki delujejo na gred mešala. Ko te neuravnotežene obremenitve postanejo 
bistveno večje, je potrebno zagotoviti močnejši menjalnik ter ležaj za mešalo. Posledično 
se cena mešalnega sistema podraži [11]. 
Pregrade so običajno prva izbira pri zasnovi mešalnega sistema, saj so ustvarjene 
obremenitve veliko manjše od tistih, ki nastanejo z nagibnimi ali vertikalnimi tehnikami 
montaže mešala. Pri manjših posodah bo namestitev z ekscentričnim mešalom delovala 
zadovoljivo in dodatni stroški, povezani s kompenzacijo neuravnotežene obremenitve, 
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bodo minimalni. Pri večjih posodah pa postane dražje, če moramo namestiti večje mešalo, 
namestitev pregrad pa je stroškovno učinkovitejše [11]. 
Pregrade so dolge, ravne plošče, ki se pritrdijo na stran posode, da preprečijo vrtinčenje 
(tvorbo lijaka) in spodbujajo gibanje tekočine od vrha do dna. Najpogosteje se uporabljajo 
za mešanje trdnih suspenzij, saj te aplikacije pogosto uporabljajo navpične cilindrične 
posode, ki običajno ustvarjajo vrtinčne vzorce, ne glede na vrsto mešala, ki se uporablja 
[11]. 
Slika 10 prikazuje vzorec pretoka, ki kaže na to, da uporaba pregrad povzroči odlično 
kroženje od vrha do dna in odlično radialno mešanje. 
1.5.1 Konfiguracija mešalnih pregrad 
Pregrade naj bodo zasnovane po naslednjih smernicah [11]: 
- Število pregrad = 3 do 4 (4 je idealno, vendar bo tudi 3 povzročilo zadostno 
pomešanje). Če se doda več kot 4 pregrade, se mešanje ne bo bistveno izboljšalo. 
Slika 10: Mešanje v cilindrični posodi z mešalnimi pregradami [11] 
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Slika 11: Standardna postavitev mešalnih pregrad [11] 
- Širina = 1/10 - 1/12 premera posode. 
- Dolžina = začne naj se približno 6 centimetrov od dna in konča tik nad najvišjo 
mero tekočine. 
- Namestitvena lega = 1/6 širine pregrade od stene posode. 
Za mešanje tekočin srednje viskoznosti (tj. viskoznosti nad 3.000 mPas ali Re = 10 do 
10.000) pogosto zmanjšamo širino pregrade na 1/2 standardne širine. 
Pri mešanju brozg so pregrade pogosto nameščene do polovice svoje širine od stene 
posode, da bi se zmanjšalo nabiranje trdne snov na ali za njimi. 
 
 
Obstajajo primeri, ko pregrade niso potrebne [11]: 
- Trdne ali pravokotne mešalne posode: Večina aplikacij za mešanje, ki uporabljajo 
kvadratne/pravokotne posode, ne potrebujejo mešalnih pregrad, saj te posode že 
delujejo samo-ovirajoče. Vendar pa so te posode manj primerne za mešanje trdnih 
suspenzij, saj v vogalih nastajajo mrtve točke. 
- Mešanje z visoko viskoznostjo: Za mešanje tekočin z visoko viskoznostjo 
(viskoznosti nad 5.000 mPas ali Re < 10) se enaka moč porabi z mešalom, z ali 
brez pregrad, zato jih redko uporabljamo. 
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1.6 Mešanje v sistemu trdno/tekoče 
1.6.1 Suspenzija trdnih delcev 
Mešala se uporabljajo v mešalnih posodah, ki vsebujejo trdne delce in tekočine v različnih 
aplikacijah. Uporabljajo se lahko pri flokulaciji, kadar je potrebno zagotoviti nežno 
mešanje, da nastanejo turbulence nižje intenzitete, kar vodi do pogostega stika koloidnih 
delcev, med seboj in z velikimi, amorfnimi delci. Mešanje ne sme ustvariti območij z 
velikimi strižnimi silami, ki bi povzročile razgradnjo šibkih kosmov. Najpogostejše 
težave pri mešanju so zanemarljive v suspenzijah, z dovolj nizko koncentracijo delcev, 
kjer imajo delci zanemarljiv učinek na viskoznost tekočine. Poleg tega mešanje na 
splošno ne vpliva na stabilnost delcev. Znotraj tega razreda bi spadalo raztapljanje, 
kemijska reakcija, vključno s katalizo, ionska izmenjava in adsorpcija, kristalizacija in 
obarjanje, pa tudi mehanični problem odvajanja gošče iz posode. V vseh teh primerih je 
gibanje tekočine zelo burno [6]. 
1.6.2 Popolno suspendiranje 
Popolno suspendiranje obstaja, ko so vsi delci v gibanju in noben delček ne ostane na dnu 
posode dlje kot kratek čas, npr. 1-2 s. Pod tem pogojem je vsa površina delcev obdana s 
tekočino, s čimer je zagotovljeno, da je na voljo največja površina za kemijsko reakcijo, 
prenos toplote ali mase. Veliko del v literaturi, ki se nanaša na suspenzijo delcev, je 
povezano s hitrostjo suspendiranja Njs (angl. just suspended speed), , ali specifično močjo 
(𝜀?̅?)𝐽𝑆, potrebno za dosego tega pogoja. Mešanje lahko razvrstimo na blago, zmerno ali 
burno, odvisno od tega kakšna je stopnja porazdelitve energije (vhodna moč/enota mase) 
- približno 0,05 W/kg, 0,2 W/kg oziroma 1 W/kg. Zelo pogosto je popolno suspendiranje 
delcev zahtevna operacija mešanja, čeprav različne geometrije zahtevajo bistveno 
različne hitrosti odvajanja energije. Na primer, turbinska mešala v posodah Rushtonovih 
dimenzij lahko popolnoma suspendirajo 100 μm delcev peska v vodi s približno 1 W/kg. 
V tem primeru je porazdelitev trdnih snovi po posodi lahko izjemno nehomogena, zlasti 
v posodah z visokim razmerjem med dimenzijami. Porazdelitev trdnih snovi je treba 
obravnavati drugače kot celotno suspenzijo [6]. 
1.6.3 Homogena suspenzija 
Homogena suspenzija obstaja, kadar sta koncentracija delcev, za različne velikosti, in 
porazdelitev velikosti konstantni po celotni posodi. Ta pogoj je še posebej zaželen, kadar 
je potreben stalen in reprezentativen pretok trdnih snovi iz sistema. 
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Na splošno je potrebna bistveno večja hitrost od tiste, ki zagotavlja popolno 
suspendiranje. Vendar pa postane porazdelitev trdnih snovi s povečanjem hitrosti nad Njs 
enakomernejša, zanimiva pa je tudi vertikalna porazdelitev trdnih snovi pri takih hitrostih 
[6]. 
1.6.4 Dno in vogali 
Majhen delež delcev se lahko zbira v vogalih ali na dnu v relativno mirujočih regijah, kjer 
nastanejo fileti. Ta pogoj lahko s praktičnega vidika prinese prednosti zaradi zelo velike 
porabe energije v primerjavi s potrebnim za popolno suspendiranje. Ta prihranek energije 
lahko več kot nadomesti izravnavo izgube aktivnih trdnih snovi. Na primer, pri 0,6 Njs je 
bilo ugotovljeno, da je delež trdnih snovi le 5 %. Ker je P α N3 (kjer je P vnos moči in N 
hitrost mešala) v nemirnem območju, je bilo potrebnih le 20 % moči za Njs [6]. 
1.6.5 Disperzija plavajočih trdnih snovi 
Če so trdne snovi manj goste od tekočine, potem plavajo na vrhu. Tako stanje je bilo 
redko preučeno, čeprav je povsem jasno, da se lahko pojavi. Kadar se pojavi, je bilo za 
merilo ustrezne pomešanosti uporabljeno vizualno opazovanje odstranjevanja mirujočih 
con plavajočih trdnih snovi, tj. splošno enakovredno merilo za Njs [6]. 
1.6.6 Poraba energije v sistemih s suspendiranimi delci 
Vsa mešala pri visokih Reynoldsovih številih (> l04) ustvarjajo visoke hitrosti in 
nizkotlačne vrtince na zadnji strani svojih lopatic. Posledično te regije, med 
dispergiranjem plina, v njih prednostno privabljajo plin in s tem dvignejo lokalni pritisk 
in znatno zmanjšajo moč črpanja, v primerjavi s primerom brez plina. To zmanjšanje je 
veliko večje, kot bi bilo pričakovati na podlagi velikega zmanjšanja gostote in je 
prevladujoča značilnost v trifaznih sistemih. Po drugi strani se trdne snovi, ki imajo večjo 
gostoto od tekočine, centrifugirajo iz teh vrtincev, tako da je dokazano, da do 10 
odstotkov masnega deleža trdnih snovi ne poveča moči. Kljub temu so pri zelo visokih 
koncentracijah trdnih snovi poročali o večji moči črpanja, čeprav ne sorazmerno s 
povečanjem gostote. Kljub temu pa je treba za suspenzijo trdnih snovi potrebno uporabiti 
prostorninsko gostoto [6]. 
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1.7 Mehanizmi in modeli suspenzije in porazdelitve delcev 
1.7.1 Suspenzija delcev 
Da bi dvignili trden delec z dna posode, mora biti lokalna dinamika tekočine, to sta hitrost 
in stopnja turbulenc, primerna za to območje. Čeprav je bilo predlaganih veliko modelov, 
ki so pogosto podprti s poskusnimi podatki, splošnega soglasja še ni bilo. Na žalost 
modeli na splošno povzročajo precej majhne razlike v funkcionalnih odnosih, razen v 
enem pogledu. Ta splošna podobnost otežuje eksperimentalno razlikovanje, zlasti glede 
na kakovost podatkov. V bistvu se razlikujejo po tem, da modeli napovedujejo zelo veliko 
razliko v energijskih potrebah za suspendiranje v velikem obsegu. Vendar pa je na voljo 
nekaj podatkov velikega obsega in na splošno so takšni podatki manj zanesljivi zaradi še 
večjih poskusnih težav. Večina modelov upošteva enega ali več od naslednjih 
mehanizmov. Prvič, na delcih obstaja vlečna sila, ki nastane zaradi pretoka mejne plasti 
čez dno. Predlagano je, da bi morala biti ta hitrost približno desetkrat večja od hitrosti 
sedimentacije delcev v mirni tekočini, ki temelji na značilni krivulji koeficienta upornosti 
in Reynoldsovega števila. Drugič, turbulentni izbruhi se občasno širijo čez mejni sloj in 
če sta frekvenca in energijska raven dovolj visoka, bosta povzročila suspendiranje. 
Analiza tega postopka običajno poteka s pomočjo Kolmogorove teorije o izotropni 
turbulenci. Nekatera dela nakazujejo, da je mehanizem drugačen, odvisno od tega, ali so 
delci večji ali manjši od velikosti Kolmogorove turbulence. Tretjič, razvila se je analogija 
s fluidiziranimi sloji ali usedlinami, čeprav je v enem primeru veljalo, da je analogija 
primernejša za majhne delce, v drugem pa za velike [6]. 
Enega prvih in najuspešnejših modelov, ki temelji na konceptu turbulence, so razvili 
Baldi et al. [12, 13]. Predlagali so, da se med kritičnimi vrtinci lahko vzpostavi energetsko 
ravnovesje (predvidevajo velikostni red delcev, dp) in višino, do katere je treba delce 
dvigniti, da lebdijo (tudi predpostavimo, da je velikostni red dp). 
Tako velja [6]: 
𝜌𝐿𝑢
′2 𝛼 𝑑𝑝∆𝜌𝑔 (6) 
Turbulence, ki bodo dvignile delce, morajo biti velikostnega reda delcev: manjši vrtinci 
bodo imeli premalo energije, veliko večji vrtinci pa se ne bodo mogli dovolj približati 
površini, da bi jih premaknili. Torej, če so delci večji od velikosti Kolmogorove 






kjer je 𝜀𝑇 lokalna hitrost odvajanja energije. Ob predpostavki, da je 𝜀𝑇 𝛼 𝜀?̅? in je znano 
da [6] 





za posode z geometrijo H = T, kjer je H višina tekočine v posodi in P0 brezdimenzijsko 








































Baldi et al. [12] so nato trdili, da je treba predpostavko, da je 𝜀𝑇 na dnu sorazmerna samo 
z 𝜀?̅?, spremeniti, da se omogoči učinek viskoznosti in razpršitve energije v območju med 
mešalom in dnom. Razvoj enačbe (10) ne pomeni nujno, da so vsa mešala enako 
energijsko učinkovita za trdne suspenzije, saj je vsak primer odvisen od razpada vnosa 
energije pri mešalu, ko se tekočina pomika proti dnu. To razpadanje je odvisno od 
določenega vzorca pretoka in od turbulenc večjega obsega. Vendar pa teorija napoveduje 
enake stopnje odvajanja energije za identične geometrije pri povečevanju procesa. Ker 
prisotnost trdnih snovi zmanjšuje prenos turbulentne energije, pomeni tudi večje vložke 
energije pri mešalu, da bi dosegli ustrezne pogoje suspendiranja na dnu [6]. 
V nadaljevanju sta upoštevani povprečna in nihajoča hitrost v bližini dna posode. Izkazalo 
se je, da sta povprečna linearna hitrost, ?̅? (če zapostavimo smer vektorja hitrosti) in 







ali ponovno zapisano glede na povprečno hitrost odvajanja energije (ali vhodna moč/ 
enoto mase), 𝜀?̅?, iz enačbe (8), nato 





Pri konstantni 𝜀?̅?, 
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?̅? 𝛼 ?̅?′𝛼 𝐷
1
3 (13) 
tako da za ta pogoj dobimo višje vrednosti ?̅? in ?̅?′ pri povečevanju procesa in za mešala 
velikega premera v fiksni velikosti posode. Poleg tega se konstante sorazmernosti v 
enačbi (11) hitro zmanjšujejo s povečanjem oddaljenosti od mešala. Tako sta ?̅? in ?̅?′ večja 
na dnu, ko je mešalo nameščeno blizu njega [6]. 
1.7.2 Porazdelitev trdnih snovi 
Mehanizem, s katerim se trdne snovi porazdelijo po posodi, ko so enkrat suspendirane, je 
drugačen od mehanizma, ki vodi do suspenzije teh snovi. Lahko bi pričakovali, da bo na 
razporeditev trdnih snovi spet vplival vzorec celotnega toka, tj. povprečne hitrosti skozi 
posodo in turbulenčna struktura. Ti tokovi nasprotujejo smeri gravitacijske sile. Kot bo 
prikazano kasneje, so izmerjeni vertikalni koncentracijski profili zelo zapleteni, veliko 
bolj kot na primer, pri prenašanju trdnih snovi v cevnem pretoku, kjer se pojavi stalen 
padec koncentracije od vrha proti dnu. To padanje koncentracije v ceveh je mogoče 
enostavno modelirati z enodimenzionalnim sedimentacijsko-disperzijskim modelom. Za 
območje nad mešalom v mešalnih posodah pa je bil predlagan podoben model. Barresi in 
Baldi sta ta model dobro razvila [14]. Predlagata, da bi morala biti enačba difuzije 
 𝑢𝑡𝐶ℎ̅ + 𝐷𝑝 
𝑑𝐶ℎ̅
𝑑ℎ
= 0 (14) 
kjer je 𝑢𝑡 hitrost usedanja delcev v mirni tekočini (za katero je bilo ugotovljeno, da je 
blizu, vendar nekoliko večja od tiste v turbulentni tekočini), 𝐶ℎ̅ je srednja koncentracija 
trdnih snovi na višini h nad mešalom in 𝐷𝑝 je koeficient turbulentne difuzivnosti delca. 
Literatura navaja, da s kombiniranjem različnih modelov in ob predpostavkah, da je 
difuzivnost delcev enaka kot pri tekočini v turbulentnem toku, merilo dolžine vrtinčenja 
sorazmerno z velikostjo mešala in turbulenca izotropna, dobimo brezdimenzijsko 
Pecletovo število Pe* [6], 





















Če je ta model pravilen, enake vrednosti Pe* dajo enake profile koncentracije. Magelli et 
al. so razširili in prilagodili to teorijo mnogim sistemom mešal v posodah, kjer je razmerje 
dimenzij večje kot ena [15]. 
V majhnem obsegu, pod pogojem, da N > Njs, so eksperimentalni rezultati v razumni 
skladnosti s teorijo, čeprav se zaradi različnih vzorcev pretoka porazdelitev trdnih snovi 
ob istem Pe* razlikuje od mešala do mešala. Treba je tudi upoštevati povečanje Pe* zaradi 
učinka dušenja turbulence pri povečanju koncentracije trdnih snovi. Po drugi strani 
enačba (16) kaže, da je za pridobitev enakih koncentracijskih profilov treba za 
povečevanje procesa uporabiti konstantno hitrost konice mešala, kar pomeni da je Pe* 
konstanten, če je produkt ND konstanten, ker sta P0 in 𝑢𝑡 fiksna. Čeprav so podatki 
velikega obsega zelo omejeni, se s tem pravilom ne strinjajo [6]. 
1.8 Vnos moči  
 
Predpostavimo vedenje enofaznih tekočin v posodah z mehanskimi mešali. Vnos moči 
vrtljivega mešala ne omogoča oblikovalcu, da lahko samo dimenzionira motor/menjalnik 
za mešalno posodo, temveč tudi jasno razlikuje laminarno in turbulentno mešanje. 
1.8.1 Newtonske tekočine 
Podana je mešalna posoda, kjer Newtonovo tekočino z gostoto ρ in viskoznostjo μ 
mešamo z mešalom premera D, ki se vrti z vrtilno hitrostjo N. Naj bo premer posode T, 
širina lopatic mešala W in višina tekočine v posodi H. Vnos moči mešala P, je pod temi 
pogoji odvisna od neodvisnih spremenljivk, kot sledijo [6]: 
𝑃 = 𝑓𝑛(𝜌, 𝜇, 𝑁, 𝑔, 𝐷, 𝑇, 𝑊, 𝐻, 𝑜𝑠𝑡𝑎𝑙𝑒 𝑠𝑝𝑟𝑒𝑚𝑒𝑛𝑙𝑗𝑖𝑣𝑘𝑒) (17) 
P pomeni hitrost odvajanja energije v tekočini. Električna moč, potrebna za pogon 
motorja, bo presegla P zaradi izgub motorja, menjalnika in ležajev. V enačbi (17) ni 
mogoče dobiti funkcionalnega razmerja z analizo fluidne mehanike pretoka v posodi 
zaradi zapletenih geometrij posode, mešala in drugih vstavkov, npr. grelne tuljave. Toda 
število spremenljivk, ki opisujejo težavo, je mogoče zmanjšati z uporabo dimenzijske 


















, 𝑜𝑠𝑡𝑎𝑙𝑎 𝑟𝑎𝑧𝑚𝑒𝑟𝑗𝑎) (18) 
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Kjer je:  
𝑃
𝜌𝑁3𝐷5
 – brezdimenzijsko število moči, P0; 
𝜌𝑁𝐷2
𝜇
 – Reynoldsovo število, Re; in 
𝑁2𝐷
𝑔
 – Froudovo število, Fr. 
Froudovo število je običajno pomembno le v okoliščinah, ko je prisotno veliko vrtinčenja, 
in je to mogoče zanemariti, če je Reynoldsovo število manjše kot približno 300. Pri višjih 
Reynoldsovih številih se učinki Froudovega števila zanemarijo z uporabo pregrad ali 
mešanjem z ekscentričnim mešalom. Tako da v primerih, ko je mogoče zanemariti 
Froudovo število, velja [6]: 
𝑃0 = 𝑓𝑛(𝑅𝑒, 𝑔𝑒𝑜𝑚𝑒𝑡𝑟𝑖č𝑛𝑎 𝑟𝑎𝑧𝑚𝑒𝑟𝑗𝑎) (19) 
in če predpostavimo geometrijsko podobne sisteme 
𝑃0 = 𝑓𝑛(𝑅𝑒) (20) 
Funkcionalno razmerje za dano geometrijo sistema je treba zdaj najti z izvajanjem 
poskusov, kjer se vnos moči meri tako, da se mešalo vrti pri različnih hitrosti v tekočinah 
z različno gostoto in viskoznostjo. Uporablja se lahko več posod, ki so si geometrijsko 
podobne. Podatki so nato narisani kot P0 proti Re, običajno na dvojnem logaritemskem 
papirju, da pridobimo krivuljo moči sistema. Vsi enofazni eksperimentalni podatki bi 
morali pasti na enotno krivuljo za dano geometrijsko zasnovo posode in mešala. Značilna 
krivulja moči je prikazana na sliki 12, iz katere je razvidno, da pri nizkih vrednostih 
Reynoldsovega števila, manjših od približno 10, obstaja laminarno območje in tu v 










V laminarnem območju je mešanje počasno in prvotno se pomešanje doseže s 
porazdelitvijo hitrosti v posodi, ker je turbulentna disperzija odsotna in so učinki 
molekulske difuzije v tekočih sistemih zelo počasni. Sčasoma bo porazdelitev hitrosti 
ustvarila veliko površinsko območje med komponentami, ki se mešajo, in šele takrat bo 
molekulska difuzija igrala pomembno vlogo. Ta režim z nizkim Reynoldsovim številom 
je območje, v katerem se viskozne tekočine pogosto obdelujejo s pomočjo sider ali 
vijakov. Za majhne razlike v geometriji določenih oblik mešal je mogoče enačbo (21) 
razširiti z vključitvijo različnih geometrijskih razmerij in eksponentov laminarnega 






Pri visokih Reynoldsovih številih, večjih od približno 104, je pretok močan in mešanje 
zaradi gibanja turbulentnih vrtincev hitro. V tem območju je število moči v bistvu 
konstantno [6],   
𝑃0  =  Konstanta (23) 
Pogosto se v tem območju izvajajo stiki sistemov plin/tekoče, trdno/tekoče in 
tekoče/tekoče z uporabo majhnih, hitrih mešal, turbin in lopatic. Čeprav je mešanje 
tekočine lahko hitro, se lahko takšni procesi upočasnijo zaradi prenosa mase. 
Slika 12: Splošne značilnosti krivulje moči [6] 
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Med laminarnim območjem, pri nizkih Reynoldsovih številih, in turbulentnim območjem, 
pri visokih Reynoldsovih številih, obstaja prehoden pas, v katerem ni enostavnega 
matematičnega razmerja med številom moči in Reynoldsovim številom. 
Krivulje moči za številne različne geometrije mešal lahko najdemo v literaturi, vendar je 
treba upoštevati, da je krivulja moči veljavna za katero koli fazno newtonsko tekočino s 
katero koli hitrostjo mešala, krivulja pa bo veljala samo za eno geometrijo sistema, tj. 
katere koli velikosti posode pod pogojem, da so si mešalo, posoda, inserti itd. 
geometrijsko podobni. Te krivulje moči (slika 13) je mogoče enostavno uporabiti za 
izračun vnosa moči mešala, če so znane geometrija posode/mešala, lastnosti tekočine in 
hitrost mešala. Če za geometrijo posode/mešala ni zanimive krivulje, je treba izvesti 
eksperimentalno delo za določitev krivulje moči za to geometrijo. To je seveda mogoče 
storiti v majhnem namiznem merilu, če je to potrebno [6]. 
 
  
Slika 13: Krivulje moči za posamezna mešala [6] 
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1.9 Turbulentno gibanje  
 
Natančna sistematična definicija turbulence je omejena z našim razumevanjem njene 
narave. Najprej poglejmo zgodovino tega premikajočega se objekta. Prva zgodovinska 
faza so bile fenomenološke teorije, kjer je bila turbulenca določena s posebnimi 
mehaničnimi koncepti, ki so jih razvili raziskovalci kot je Prandtl. To je na primer 
pripeljalo do Prandtlove mešalne dolžine. Taylor je nato predlagal, da se uporabi 
statistična teorija za oblikovanje splošnejšega pogleda na turbulenco. Predlagal je, da je 
mehanizem turbulence tako zapleten, da ne moremo oblikovati splošnega modela, na 
katerem bi temeljila analiza, če ne bi omejili pomena turbulentnega gibanja na nepravilno 
nihanje okoli srednje vrednosti. Vsakega gibanja, ki bi lahko imelo redno periodičnost 
(npr. iz mešala v mešalniku), ne bi bilo mogoče obravnavati kot del turbulentnega gibanja. 
V tem kontekstu se je pojavila vrtinčasta slika turbulenc in modeli časovnih povprečij, 
kot je k–ε model. Frustracija v tem pogledu je privedla do sedanjega koncepta koherentnih 
struktur v turbulencah [9]. 
Koherentni strukturni pristop do turbulenc je direktno nasproten statističnemu pristopu. 
V tem kontekstu so koherentne, pravilne strukture značilnost številnih turbulentnih tokov, 
vključno z mešalnimi plastmi ter ločenimi vrtinci, ki so tudi lahko del te definicije. Da bi 
zajeli te strukture, pa so bili prisiljeni sprejeti bolj neposreden pristop k modeliranju, kot 
sta neposredna numerična simulacija ali obsežnejša simulacija turbulenc [9]. 
Z vidika modeliranja lahko vse tokove, laminarne, prehodne ali turbulentne, v celoti 
opišemo z Navier-Stokesovimi enačbami, s časovno odvisnostjo ali brez nje ter z 
geometrijskimi omejitvami in ustreznimi robnimi pogoji. To kaže na to, da med 
pretočnimi režimi ni mehanične razlike. Turbulentni tok je preprosto zelo zapletena 
manifestacija iste fizike, ki poganja laminarni tok. Delovanje in zasnova mešalne opreme 
v teh dveh pretočnih režimih sta pravzaprav precej različna. Pretok za dano geometrijo in 
nabor robnih pogojev je stalen razvoj od zelo nizkih Reynoldsovih števil (laminarno 
delovanje) do zelo visokih (popolnoma turbulentno delovanje). Pri nizkem 
Reynoldsovem številu (Re) prevladuje viskoznost, neskončno majhne motnje so 
odpravljene in imamo laminarni pretok. Pri zelo visokem Re prevladujejo vztrajnostne 
sile, spremembe viskoznosti ne vplivajo na rezultate procesov in neskončno majhne 
motnje prerastejo v nešteto število zapletenih medsebojno delujočih struktur, tako 
kompleksnih, da jim rečemo turbulenca. S to zapletenostjo interakcij prihaja do hitre 
razpršitve in mešanja. Nekje med skrajnostmi je prehodno območje, kjer igrajo vlogo tako 
vztrajnostne in viskozne sile. Čeprav je naše razumevanje laminarnega mešanja 
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nepopolno in naše razumevanje turbulentnega mešanja omejeno, je naše razumevanje 
prehodnega pretoka in mešanja omejeno na najpreprostejše primere [9]. 
Turbulenca je stanje gibanja tekočine, pri katerem hitrost niha v času in v vseh treh 
smereh prostora. Ta nihanja odražajo zapleteno plast in medsebojne vplive velikih in 
majhnih strukturnih elementov. V turbulentnih tokovih se, v primerjavi z laminarnimi, 
skalarna polja hitro razpršijo. Lahko je trditi, da ne obstaja povsem sprejemljiv način za 
modeliranje zapletenega turbulentnega toka [9]. 
Popolnoma turbulenten tok je asimptotično stanje pri zelo visokih Reynoldsovih številih. 
Pri popolnoma turbulentnem toku so nihanja hitrosti tako intenzivna, da vztrajnostne sile 
preplavijo viskozne sile. Viskozne sile (in molekulska difuzija) pri vseh, razen najmanjših 
gibanjih, postanejo zanemarljive. Pri popolnoma turbulentnem toku se koeficienti upora 
(npr. faktorji trenja in število moči) in brezdimenzijski časi pomešanja približajo 
konstantnim vrednostim. Kot velja tudi za laminarni tok, se hitrostni profili merijo 
natančno z značilnimi skalami dolžine in hitrosti. Ti pogoji omogočajo bistvene 
poenostavitve pri modeliranju in oblikovanju [9]. 
Mešalni mehanizmi [9]: 
- Disperzija ali difuzija je dejanje razprševanja (B je razpršen v A).  
- Molekulska difuzija je difuzija, ki jo povzroči relativno molekulsko gibanje in za 
katero je značilna molekulska difuzivnost DAB. 
- Turbulentna difuzija je disperzija v turbulentnih tokovih, ki nastane zaradi 
premikov velikih skupin molekul, imenovanih vrtinci; to gibanje se meri kot 
turbulentna nihanja hitrosti. Turbulentna difuzivnost, Dt, je konceptualna 
analogija DAB, vendar je lastnost lokalnega pretoka in ne celotne tekočine. 
- Konvekcija (včasih imenovana razpršena difuzija) je disperzija, ki jo povzroči 
gibanje v razsutem stanju. 
- Taylorjeva disperzija je poseben primer konvekcije, kjer povprečni gradient 
hitrosti sproži disperzijo. Najpogosteje ga omenjamo v primeru laminarnega 
pretoka v cevi, kjer se aksialna disperzija pojavi zaradi paraboličnega gradienta 




Obseg mešanja [9]: 
- Makro-mešanje je mešanje, ki ga poganjajo največja gibanja v tekočini. Za 
makro-mešanje je značilen čas pomešanja v šaržnem sistemu. 
- Mezo-mežanje se meša v merilu, ki je manjše od prostornine (ali premera posode), 
vendar je večje kot mikro-mešanje, pri čemer postaneta pomembna molekulska in 
viskozna difuzija. Mezo-mešanje se najpogosteje opazi pri dovodnih ceveh v 
polšaržnih reaktorjih. 
- Mikro-mešanje se meša na najmanjšem merilu gibanja (Kolmogorova lestvica) in 
na končnih skalah molekulske difuzivnosti (Batchelorjeva lestvica). Mikro-
mešanje je limitni korak pri hitrih reakcijah, saj mikro-mešanje močno pospeši 
hitrost nastajanja medfaznih površin, ki so na voljo za difuzijo. To je hkrati tudi 
najhitrejši način za pospešitev molekularnega stika, saj je molekulska difuzivnost 
bolj ali manj fiksna. Pri večini tekočin in plinov je viskoznost večja ali enaka 
molekulski difuzivnosti (Sc = ν / DAB ≥ 1), zato se gibanje lažje širi kot molekule. 
Staljene kovine so pomembna izjema tega pravila. 
 
1.9.1 Dolžina in časovno merilo v smislu turbulentnega mešanja 
Ocena časovnega in dolžinskega merila je pomembna za načrtovanje reaktorja. Da bi 
molekule med seboj združevali, je potrebno vedeti, kako molekulska difuzija in 
turbulentna gibanja delujejo med seboj. Turbulenca se lahko uporablja za razgradnjo 
tekočih elementov, za zmanjšanje obsega segregacije. Za ustvarjanje novih površin je 
potrebna energija; zato je limitno merilo segregacije povezano z najmanjšimi vrtinci, ki 
vsebujejo energijo. Ti vrtinci so nekajkrat večji od Kolmogorove skale, η, tudi najmanjše 
turbulence so veliko večje od ene same molekule. Posledično bodo tudi najmanjši vrtinci 
vsebovali predele čistih komponent A in B. Lahko se zdi, da je tekočina dobro pomešana, 
odvisno od obsega opazovanja; vendar reakcija zahteva submikroskopsko homogenost, 
kjer so molekule enakomerno razporejene po polju. Molekule morajo biti v stiku, da 
reagirajo. Turbulenca sama ne more zagotoviti te stopnje pomešanja. Molekulska difuzija 
bo vedno igrala pomembno vlogo. Vendar pa je molekulska difuzija zelo počasna, zato 
je postopek mešanja odvisen tako od mešanja v velikih količinah kot od turbulentne 
difuzije, zato da se lahko obseg, nad katerim mora delovati molekulska difuzija, zmanjša. 
Za izvedbo kemijskih reakcij potrebujemo začetno mešanje v velikih količinah ter 
učinkovito turbulenco in molekulsko difuzijo za končni molekularni stik [9]. 
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Kadar mešanje vključuje kemijsko reakcijo, pridobi kompleksnosti, ki so odvisne od 
načina vnosa reaktantov v mešalni sistem. Ko se vnese en sam tok in pride do mešanja 
med svežimi elementi in starejšimi elementi tekočine, se mešanje zgodi pravočasno in se 
imenuje samo-mešanje ali povratno mešanje. Ko dva tokova vstopata v reaktor in pride 
do mešanja med njima, je treba upoštevati dva primera. Če so reaktanti vsi v enem toku 
(pred-mešanje), drugi tok deluje kot razredčilo. Brez mešanja med tokovi, poteka reakcija 
kot jo določa kinetika. Če pa z mešanjem razredčimo koncentracije reaktantov in je vrstni 
red reakcije večji od 1, bo redčenje zmanjšalo hitrost reakcije. Če so reaktanti v ločenih 
tokovih (mešani ali prvotno ločeni), mora potekati molekulska difuzija, da pride do 
reakcije. V zadnjem primeru se med seboj vzpostavijo turbulenca, molekulska difuzija in 
kinetika, da se ugotovi potek reakcije. To je ključen problem turbulentnega mešanja in 
kinetike, ki je bil v literaturi deležen toliko pozornosti. Za kemijske reakcije v znanem 
mešalnem polju je kritična časovna skala odvisna od relativnih hitrosti mešanja in 
reakcije. Meje hitrih, počasnih in srednje hitrih hitrosti reakcij določajo relativni pomen 
mešanja ter kinetike, kot je prikazano na sliki 14. Hitre kemijske reakcije potekajo tako 
hitro, kot lahko turbulenca in molekulska difuzija te sestavne dele združujeta. Prevladuje 
hitrost mešanja. Počasne kemijske reakcije potekajo veliko počasneje kot katera koli 
časovna skala mešanja in jih vodi izključno kinetika reakcij. Pri vmesnih hitrosti reakcij, 
reakcija, difuzija ter mešanje medsebojno vplivajo, zato je potrebno modeliranje [9]. 
Slika 14: Razmerje med mešanjem in časom mešanja za načrtovanje opreme [9] 
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1.10 CFD Simulacija 
 
Računska dinamika fluidov (Computational fluid dynamics ali CFD) se je z razvojem 
računalniških virov hitro razvila. Zaradi svojega napredka je postala stroškovno 
učinkovita in lahko zagotavlja celovite temeljne zasnove, ki so eksperimentalno drage ali 
nedosegljive. CFD je pritegnila veliko pozornosti in se pogosto uporablja za analizo 
pretoka tekočin v mešalnih posodah. V enofaznih sistemih je bilo CFD modeliranje 
mešanja različnih tekočin v mešalnih posodah različnih konfiguracij široko potrjeno. 
Vendar pa CFD modeliranje neprozornih sistemov, kot so kondenzirani trdno/tekoče 
sistemi, ter mešanje večine ne-newtonskih tekočin, zaradi pomanjkanja eksperimentalnih 





Namen tega dela je bil opraviti oceno trenutnega postopka mešanja pri nevtralizaciji 
odpadnih mešanih anorganskih kislin z apneno suspenzijo v podjetju Infineon 
Technologies Austria AG, Beljak in pokazati kako lahko mešanje vpliva na kvaliteto 
končnega produkta določenega procesa.  
Odpadne kisline so bile ustvarjene pri proizvodnji polprevodniških naprav in vseh 
stranskih kemijskih procesih, potrebnih za vzdrževanje proizvodnje polprevodnikov. 
Odpadne kisline se nevtralizira z apneno suspenzijo, kar povzroči nastanek kalcijeve 
oborine. Oborina se nato filtrira in stisne v mehanski stiskalnici do nastanka trdne pogače, 
ki se nato odloži na lokalnem odlagališču za ravnanje z odpadki. Avstrijski odlok o 
ravnanju z odpadki narekuje, da je potrebno vsem odpadkom, ki jih podjetja želijo 
odlagati na deponijah, določiti vse morebitne nevarne lastnosti. Če se odpadku določi 
neka nevarna lastnost, odpadek tako pade v razred nevarnih odpadkov, kar povzroči 
povišane stroške odvoza, saj je potrebno s temi odpadki ravnati drugače kot z nenevarnimi 
odpadki. Eden izmed parametrov, ki lahko odpadke uvrsti v nevarnostne razrede, je tudi 
pH izpiralnih vod teh odpadkov. Vsi odloki o ravnanju z odpadki v Avstriji sledijo 
evropskim direktivam. Glede na vrsto odpadka, ki jih podjetje proizvaja, je tudi določen 
načrt vzorčenja, ki je opravljen s strani države ter sledi evropskim standardom in 
predpisom [16]. Vsaka vrsta odpadka je registrirana pri avstrijskem ministrstvu za okolje, 
kjer ima tudi svojo registrsko številko. Glede na količino odpadkov, ki se proizvede pri 
procesu nevtralizacije odpadnih kislih, se naš odpadek uvršča v masovne odpadke [17].  
 
Trenutni postopek nevtralizacije ni bil dovolj učinkovit, saj je bila pH vrednost izpiralnih 
vod stalno v kislem območju, kar je posledično omenjeno pogačo uvrščalo med nevarne 
odpadke. Da bi dosegli ustrezne pH vrednosti izpiralnih vod in pravilno karakterizacijo, 
se predlagajo spremembe za izboljšanje postopka nevtralizacije. 
Trenutni postopek mešanja uporablja pokončno cilindrično posodo z ravnim dnom in 
turbinsko mešalo z nagnjenimi lopaticami, za razprševanje suspenzije apna in mešanih 
anorganskih kislin. V uporabi ni nobenih pregrad. 
Preučeni so bili učinki hitrosti vrtenja mešala, premera mešala, kota lopatic mešala, širine 
lopatic, števila lopatic, izvedbe pregrad, konstrukcije mešala, karakteristike moči, časa 
pomešanja na proces mešanja.
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3 EKSPERIMENTALNI DEL 
3.1 Določitev pH vrednosti izpiralnih vod filtrirne pogače 
 
120 g filtrirne pogače je bil za 24 ur potopljen v 500 mL de-ionizirane vode. Posodo s 
suspenzijo smo mešali 24 ur. Po 24 urah smo suspenzijo filtrirali in izpiralni vodi določili 
pH vrednost. Izpiralni vodi smo nato še določili koncentracijo kislih ionov z ionsko 
kromatografijo (koncentracijo sulfatnih, nitratnih, fluoridnih in fosfatnih ionov). pH 
vrednost direktno odraža količino ne-reagiranih kislin po postopku nevtralizacije. Glede 
na odlok o ravnanju z odpadki, morajo imeti izpiralne vode pH vrednost med 6 in 13. V 
kolikor je pH vrednost izven teh mej, se odpadek uvršča med nevarne odpadke.  
3.2 Opis mešalne opreme 
 
Trenutno se v podjetju Infineon Technologies Austria AG za postopek nevtralizacije 
odpadnih kislin uporablja 3 cilindrične mešalne posode z ravnim dnom, notranjega 
premera T = 2,9 m in višine Hp = 2,9 m. Prostornina vsake posode je 19,2 m
3. Dimenzija 
posode je prikazana v tabeli 1 in na sliki 15. Za mešanje se uporablja ekscentrično 
nameščeno turbinsko mešalo s štirimi nagnjenimi lopaticami s črpanjem navzdol. Mere 
in prikaz namestitve mešala v posodi najdete v tabeli 1 in sliki 15. Vgrajenih ni nobenih 
pregrad. Apneno suspenzijo Ca(OH)2 in kisline se dozira z vrha posode. Za merjenje pH 
vrednosti v rezervoarju se uporablja pH sonda.  
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3.3 Opis postopka nevtralizacije 
 
14 % prostornine posode se najprej napolni s 7 vol.% suspenzije Ca(OH)2 (od tu naprej 
zapisano kot apneno mleko). Nato se dozira mešane anorganske kisline do 38 % 
prostornine posode, zato se postopek nevtralizacije že začne. Vrednost pH na tej točki je 
okoli pH = 2. Da preprečimo brizganje tekočine po posodi, se mešanje vklopi šele po 
napolnjenosti posode pri 22 % prostornine. Po dodajanju kislin se zmes naprej nevtralizira 
do pH = 9,3. Na tej točki se še 2 uri vzdržuje konstantno mešanje. pH suspenzije smo 
spremljali s pomočjo pH sonde. Mešanici dodajamo apneno mleko, da se vzdržuje pH 9,3 
(± 0,2). Malo pred koncem procesa se doda še koagulant FeCl3, ki povzroči usedanje 
večjih delcev in odstranitev večino suspendiranih snovi. Na koncu se mešanje izklopi in 
suspenzija se izčrpa v usedalnik. Suspenzija se potem prečrpa v mehansko filtrsko 
stiskalnico, kjer se trdne snovi stisne v trdno pogačo.  
Slika 15: Cilindrična zasnova rezervoarja z ekscentrično navpično namestitvijo mešala v 
podjetju Infineon Technologies Austria AG, Beljak 
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3.4 Sprememba procesnih parametrov 
 
Za delno optimizacijo v procesu mešanja, je bilo predlaganih nekaj sprememb glede 
parametrov procesa. 
Da bi zagotovili več kontaktnega časa med kislinami in apnom, je bil predlagan vmesni 
korak pred zadnjo stopnjo nevtralizacije, da se zagotovi daljši čas pomešanja in tako 
nevtralizira čim več kislin. Eno uro mešanja smo uvedli pri pH = 6,5, kjer smo zagotovili 
stalen pH in stalno mešanje.  
Po tem vmesnem koraku smo zmes nazadnje nevtralizirali do pH = 9,3. Zmes smo nato 
fino uravnali s počasnimi odmerki apna ob stalnem mešanju eno do dve uri, da smo 
ohranili končni pH. Na koncu smo zmes ponovno izčrpali v usedalnik in stisnili v filtrski 
stiskalnici.  
Pokazalo se je, da je ta vmesni korak močno vplival na kakovost pogače iz filtrske 
stiskalnice. Izpiralne vode smo preverjali približno enkrat na teden, za spremljanje 
vrednosti pH. Spremljanje je potekalo približno šest mesecev. V teh šestih mesecih je bil 
povprečni pH izpiralne vode pogače 8,22 z nekaj pH vrednostmi pod 6, ki so bile 
izključene kot izjeme. Spremljanje pH vrednosti v odvisnosti od časa je predstavljeno na 
sliki 16. 
  
Slika 16: Zabeležene pH vrednosti izpiralnih vod iz filtrirnih pogač 
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3.5 Pregled osnovnega modela 
 
Za pregled procesa mešanja smo v programu Comsol® izdelali osnovni model z uporabo 
k-ε turbulentnega modela, ki je najbolj uporabljen model pri CFD simulacijah. Za boljšo 
predstavitev in razumevanje je bila obravnavana enofazna tekočina. Trenutnega realnega 
mešanja v procesu nevtralizacije mešanih odpadnih kislin v podjetju Infineon 
Technologies Austria AG ni predstavljenega tukaj, saj v resnici poteka dvofazno mešanje 
trdno/tekoče, na kar se tukaj nismo osredotočali. Simulacije so bile izvedene le zaradi 
grobega pregleda postopka mešanja. 
Parametri, uporabljeni za osnovni model, so navedeni v tabeli 1 in 2. Mrežni načrt za 
modeliranje pa je predstavljen na sliki 17. 
 Tabela 1: Parametri osnovnega modela – Comsol® Mixer aplikacija  
 
Parameter Vrednost 
Gostota tekočine 1000 kg/m³ 
Viskoznost tekočine 0,001 Pa·s 
Hitrost vrtenja mešala 68 vrtljajev/min 
Premer posode 2,9 m 
Višina posode 2,9 m 
Število mešalnih pregrad 0 
Premer mešala 0,9 m 
Razdalja središča mešala od dna 0,4 m 
Položaj mešala 0,0245 m 
Premer gredi mešala 0,05 m 
Dolžina gredi mešala 2,8755 m 
Širina lopatic mešala 0,1 m 
Zunanja širina lopatic mešala 0,05 m 
Širina pritrditve lopatic 0,05 m 
Premer predela pritrditve 0,12 m 
Kot lopatic mešala 45° 
Premer središča mešala 0,05 m 
Število lopatic 4 
Dolžina lopatic mešala 0,15 m 
Kotna hitrost 7,1209 rad/s 
Vhodni premer za turbulenčni model 0,9 m 
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Tabela 2: Statistika mreže 
Opis Vrednost 
Minimalna kakovost elementov 0,02343 
Povprečna kakovost elementov 0,6583 
Tetraedrski elementi 201565 
Piramidni elementi 1092 
Elementi prizme 16446 
Trikotni elementi 16255 
Štirioglati elementi 94 
Robni elementi 1324 
Vršni elementi 96 
 
Slika 17: Mrežni načrt za modeliranje v COMSOL® 
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4 REZULTATI IN RAZPRAVA 
Rezultati osnovnega modela nakazujejo na to, da so sile v reaktorju prenizke za 
učinkovito pomešanje. Turbulentna difuzivnost v posodi ne zagotavlja dovolj dolgih 
časov pomešanja med sestavnimi deli, zato reakcija ne deluje tako, kot bi morala, saj 
mikro- in mezo-mešanje nista prevladujoča. Pri procesu nevtralizacije, kjer so reakcije 
hitre, mora biti difuzija vodilni parameter, zato mora biti mikro-mešanje čim bolj 
prisotno. 
Strižne sile igrajo veliko vlogo pri dvigovanju delcev suspenzije. Iz rezultata simulacije 
je razvidno, da sile niso dovolj močne, zato si lahko zamislimo, da v reaktorju obstajajo 
območja z večjim številom trdnih delcev, kot sta stena in dno posode (slika 18). Da bi 
zagotovili prisotnost trdnih delcev skozi celotno posodo, je treba zagotoviti dovolj močan 
pretok. To lahko dosežemo s hitrostjo mešala, postavitvijo mešala, izvedbo pregrad itd. 
Kot predlaga literatura, je potrebno razmisliti o spremembi različnih parametrov 
osnovnega modela. V nadaljevanju smo naredili pregled vpliva določenih parametrov na 
Slika 18: Turbulentna difuzivnost (m2/s) v osnovnem modelu -  
čas pomešanja 5,422 h 
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čas pomešanja ter jih primerjali z literaturo. Pri literaturi smo se oprli na eksperiment, ki 
sta ga opravila V. B. Rewatkar in J. B. Joshi [18]. 
4.1 Opis modela iz literature 
 
V. B. Rewatkar in J. B. Joshi [18] sta opravila eksperiment v posodi z mehanskim 
mešalom. Pri tem sta uporabila posode z naslednjimi premeri: 0,57 m, 1,0 m in 1,5 m ter 
s štirimi pregradami širine v velikosti 10 % premera posode. Uporabljene so bile tri vrste 
mešal in sicer diskasta turbina (angl. Disc turbine – DT), turbinsko mešalo z navzdol 
nagnjenimi lopaticami (angl. Pitched turbine downward – PTD) in turbinsko mešalo z 
navzgor nagnjenimi lopaticami (angl. Pitched turbine upward – PTU). Podrobnosti o 
posodi in mešalih so podrobneje predstavljene v tabeli 3 in 4.  
Tabela 3: Podrobnejši parametri eksperimenta [18] 
Parameter Vrednost 
Premer posode 0,57 m, 1,0 m in 1,5 m 
Razmerje H/T 0,67; 0,833; 1,0 
Širina pregrad 10 % premera posode 
Število pregrad 4 
Material Akrilno steklo 
Geometrija posode Cilindrična zasnova z ravnim dnom 
Odmik mešala od dna posode T/8, T/6, T/4, T/3, T/2, 3T/4 
 
Hitrost mešala se je spreminjala v območju od 0,4 – 9,0 št. vrtljajev/s. V vseh 
eksperimentih je bila kot medij uporabljena običajna voda iz pipe. Razmerje med 
premerom mešala in premerom posode (D/T) se je gibalo med 0,167 in 0,5 v posodi s 
premerom 1,5 m. Razmerje med širino lopatic in premerom mešala (W/D) se je gibalo 
med 0,25 in 0,4 v posodi s premerom 0,57 m. Kot lopatic (Φ) se je gibal med 30° in 90°, 
pri konstantnem razmerju med premerom posode in premerom mešala (T/D = 3) ter 
razmerju W/D = 0,3. Prav tako so bili podrobneje preučeni vplivi števila lopatic, širina in 
debelina lopatic ter H/T razmerje. Za skoraj vse vrste mešal sta preučevala tudi odmik 
mešala od dna posode v razponu od 3T/4 do T/8.  
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DT 6 0,5 0,1 0,05 0,125 0,375* 0,0028 
PTU 6 0,19 0,057 0,04 0,075 45 0,0028 
PTU 6 0,5 0,15 0,05 0,225 45 0,0028 
PTD 6 0,19 0,057 0,04 0,075 45 0,0023 
PTD 6 0,19 0,057 0,05 0,07 45 0,0028 
PTD 6 0,25 0,075 0,05 0,1 45 0,0023 
PTD 6 0,33 0,099 0,05 0,14 45 0,0028 
PTD 6 0,19 0,0475 0,05 0,07 45 0,0028 
PTD 6 0,19 0,057 0,05 0,07 45 0,0028 
PTD 6 0,19 0,0665 0,05 0,07 45 0,0028 
PTD 6 0,19 0,076 0,05 0,07 45 0,0028 
PTD 6 0,19 0,057 0,05 0,07 30 0,0028 
PTD 6 0,19 0,057 0,05 0,07 60 0,0028 
PTD 6 0,19 0,057 0,05 0,07 90 0,0028 
PTD 6 0,19 0,0665 0,05 0,07 45 0,0043 
PTD 6 0,19 0,0665 0,05 0,07 45 0,0064 
PTD 6 0,5 0,15 0,05 0,225 45 0,0028 
PTD 4 0,19 0,057 0,05 0,07 45 0,0028 
PTD 8 0,19 0,057 0,05 0,07 45 0,0028 
PTD 6 0,75 0,225 0,05 0,35 45 0,0028 
*Premer diska pri DT 
4.2 Čas pomešanja 
 
V nadaljevanju so predstavljeni različni vplivi na čas pomešanja, ki smo jih preučevali s 
spreminjanjem parametrov v osnovnem modelu. Dobljene rezultate smo primerjali z 
rezultati v literaturi. 
4.2.1 Vpliv hitrosti vrtenja mešala 
Najprej smo preučevali, kako na čas pomešanja vpliva hitrost vrtenja mešala. Izvedli smo 
simulacije s programom Comsol®, kjer smo parametre osnovnega modela ohranili enake, 
spreminjali smo le hitrost vrtenja mešala. Poleg hitrosti, ki je znašala v osnovnem modelu 
68 vrtljajev/min (to je trenutna hitrost vrtenja mešala v podjetju), smo izmerili še čas 
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pomešanja pri hitrosti 50 vrtljajev/min in 90 vrtljajev/min. Rezultati so predstavljeni v 
spodnji tabeli 5.  
Tabela 5: Vpliv hitrosti vrtenja mešala na čas pomešanja (lastni izračuni) 
Hitrost vrtenja mešala 
(št. vrtljajev/min) 





Kot lahko vidimo se čas pomešanja s povečanjem hitrosti zmanjšuje, kar sta ugotovila 
tudi Rewatkar in Joshi. Njuni rezultati so predstavljeni na spodnji sliki 19. Vrednosti časa 
pomešanja so se s povečanjem hitrosti mešala skoraj obratno sorazmerno zmanjšale.  
V literaturi lahko vidimo, da je brezdimenzijski čas pomešanja pri visokih vrednostih 
Reynoldsovega števila (> 1,7·105) praktično konstanten, pri nizkem Reynoldsovem 
številu (< 105) pa je brezdimenzijski čas pomešanja sorazmerno nizek, za skoraj vse 
modele mešal [18].  
4.2.2 Vpliv premera mešala 
Naslednji parameter, ki smo ga spreminjali znotraj našega osnovnega modela je premer 
mešala. V osnovnem modelu je vrednost premera znašala 0,9 m. Čas pomešanja smo 
izračunali še pri premeru 0,7 m in 1,1 m. Kot vidimo iz rezultatov v spodnji tabeli 6, se 
čas pomešanja s povečanjem premera zmanjšuje. 
Slika 19: Sprememba časa pomešanja glede na hitrost vrtenja mešala [18] 
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Tabela 6: Vpliv premera mešala na čas pomešanja (lastni izračuni) 





Tudi Rewatkar in Joshi, sta s povečanjem premera mešala pokazala, da se vrednost časa 
pomešanja zmanjšuje, kar je razvidno iz tabele 7. Eksperiment sta opravila v posodi s 
premerom 1,5 m ter mešalom tipa PTD z naslednjimi premeri: 0,25 m; 0,33 m; 0,5 m;  
0,75 m. Povečanje premera mešala poveča povprečno hitrost kroženja, kar povzroči 
zmanjšanje vrednosti časa pomešanja. Vrednost hidravlične učinkovitosti se je tudi 




Priporočljivo je, da je energijsko učinkovit premer mešala v območju od T/3 do T/2, kar 
je razvidno iz tabele 7. Iz njunih rezultatov se je izkazalo, da se vrednost časa pomešanja 
povečuje z zmanjšanjem odmika mešala od dna posode. V primeru PTD mešala se 
hidravlični izkoristek zmanjšuje z zmanjšanjem odmika mešala [18].  
Tabela 7: Vpliv premera mešala na brezdimenzijski čas pomešanja v posodi s premerom 
1,5 m, ter mešalom tipa PTD (W/D = 0,3, Φ = 45°) [18] 




0,25 0,33 0,5 0,75 
T/2 / 69,53 37,6 13,41 
T/3 145,9 82,1 40,08 17,284 
T/6 153,34 85,5 44,3 18,7 
 
V našem primeru preučevanje odmika mešala od dna ni smiselno, saj je na začetku 
procesa posoda le delno napolnjena s tekočino in bi zviševanje položaja mešala pomenilo, 




4.2.3 Vpliv nagnjenosti lopatic 
Kot lopatic močno vpliva na celoten pretok v posodi. Te spremembe v vzorcu pretoka se 
odražajo na času pomešanja tekoče faze. V našem osnovnem modelu znaša kot lopatic 
45°. Izračunali smo še čase pomešanja pri kotih 30°, 60° in 90°. Ugotovili smo, da se s 
povečevanjem kota lopatic do 60° čas pomešanja zmanjšuje. Rezultati (tabela 8 in slika 
20) kažejo na to, da je bil najdaljši čas pomešanja pri kotu 30°, najkrajši pa pri kotu 60°, 
kar je skladno z rezultati iz literature (slika 21). 
Tabela 8: Vpliv kota lopatic na čas pomešanja (lastni izračuni) 






Enak trend sta ugotovila tudi Rewatkar in Joshi, ki sta primerjala rezultate PTD mešala z 
različnimi koti lopatic na podlagi porabe energije. Iz slike 21 je razvidno, da je PTD 
mešalo s kotom rezila 45° najbolj energetsko učinkovito (pri C = T/3). Literatura 
pojasnjuje, da se volumski pretok v večini tekočine poveča s povečanjem kota lopatic, 
kar povzroči znižanje vrednosti brezdimenijskega časa pomešanja (< 60°). Ko se kot 
poveča na največjo možno mero (90°), je pretok popolnoma radialen, kot diskasta turbina, 
kar povzroči povečanje časa pomešanja.  























Vpliv kota lopatic na čas pomešanja
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Rewatkar in Joshi sta poleg nagnjenosti lopatic vzporedno ugotavljala še učinek odmika 
mešala od dna. Pri mešalih s kotom lopatic 30°, 45°, 60° in 90° sta preučevala odmik 
mešala pri razmerjih od 0,75 T do 0,125 T. Brezdimenzijski čas pomešanja 30° mešala 
ostane pri določenem odmiku mešala konstanten in se z zmanjšanjem odmika poveča 
[18]. 
V primeru 60° mešala je bilo ugotovljeno, da ima odmik T/3 najmanjšo vrednost časa 
pomešanja. Nadaljnje spreminjanje vrednosti odmika mešala poveča vrednost časa 
pomešanja. To opažanje je posledica sprememb v vzorcu pretoka glede na odmik mešala. 
Ko se odmik poveča nad C = T/3, to je T/2 ali 3T/4, se območje v obliki stožca (slika 22) 
pod mešalom poveča v obsegu. Kot stožca je 14° pri 45° mešalu, medtem ko je pri 60° 
mešalu večji kot (slika 22). Velikost te šibke obtočne zanke se povečuje s povečanjem 
odmika mešala, kot je prikazano na sliki 22. To povečano šibko kroženje povzroči 
povečanje časa pomešanja [18]. 
Slika 22: Vpliv odmika mešala od dna na pretok PTD mešala (kot PTD 60°) [18] 
Slika 21: Primerjava PTD mešal z različnimi koti lopatic glede na porabo energije [18] 
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Zanimivi rezultati so bili dobljeni pri 90° mešalu. Pokazalo se je, da je čas pomešanja 
najnižji, ko je mešalo v središču (C = T/2). Rewatkar et al. [19] so ugotovili, da je največja 
vrednost števila moči pri C = T/2 (P0 = 8) pri 90° mešalu in se s povečanjem ali 
zmanjšanjem odmika mešala zmanjšuje. To pomeni, da je zmogljivost črpanja mešala 
največja, če je nameščeno na sredini, ob predpostavki, da se hidravlični izkoristek ne 
spremeni s spremembo odmika. Ta povečan pretok vodi do nižjih vrednosti časa 
pomešanja. Ko je odmik mešala 3T/4, zračenje na površini prevladuje tudi pri nizkih 
hitrostih mešala. Znano je, da prisotnost plina zmanjša zmogljivost črpanja mešala. Zaradi 
tega zračenje na površini povzroči visoke vrednosti časa pomešanja. Učinek površinskega 
prezračevanja se z zmanjšanjem odmika nenehno zmanjšuje [18]. 
4.2.4 Vpliv širine lopatic 
Na čas pomešanja vpliva tudi širina lopatic. V našem osnovnem modelu širina lopatic 
meri 0,1 m. Čas pomešanja smo izračunali še pri širini lopatic 0,07 m, 0,08 m, 0,2 m in 
0,3 m. Kot lahko vidimo v tabeli 9 se je čas pomešanja z večanjem širine lopatic 
zmanjševal do razmerja W/D = 0,22. Glede na rezultate v literaturi nas je zanimal čas 
pomešanja pri večjem razmerju W/D. Kot lahko vidimo, se je čas pomešanja pri razmerju 
W/D = 0,33, povečal za 1,67 h glede na rezultat pri razmerju W/D = 0,11.  
Tabela 9: Vpliv širine lopatic mešala na čas pomešanja (lastni izračuni) 
Širina lopatic mešala (m) Čas pomešanja (h) Razmerje W/D 
0,07 6,546 0,08 
0,08 6,023 0,09 
0,1 5,422 0,11 
0,2 5,392 0,22 
0,3 7,092 0,33 
 
Vpliv širine lopatic sta Rewatkar in Joshi raziskovala pri naslednjih razmerjih W/D: 0,25; 
0,3; 0,35 in 0,4. Uporabila sta posodo s premerom 0,57 m ter mešalo s premerom 0,19 m. 
Rezultati so prikazani na sliki 23, kjer je razvidno, da se vrednost časa pomešanja 
zmanjšuje s povečanjem širine lopatic do 0,35D. Vendar nadaljnje povečanje širine 
lopatic (0,4D) poveča čas pomešanja. Kot smo že omenili, sta zmogljivost črpanja in 
hidravlični izkoristek odvisna od širine lopatic. Ta naraščata s povečanjem deleža W/D 
na 0,35. Nadaljnje povečanje W/D razmerja zmanjšuje zmogljivost črpanja ter hidravlični 
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izkoristek. Te spremembe pretoka vodijo do vrednosti časa pomešanja, kot je prikazano 
na sliki 23 [18]. 
4.2.5  Vpliv števila lopatic 
Ugotavljali smo tudi vpliv števila lopatic. Poleg časa pomešanja osnovnega modela smo 
izračunali še čas pomešanja v primeru 6 in 8 lopatic. Rezultati so prikazani v spodnji 
tabeli 10. Kot lahko vidimo se je čas pomešanja s povečanjem števila lopatic zmanjšal, 
kar sta ugotovila tudi Rewatkar in Joshi, ki sta bolj podrobno preučevala energetsko 
učinkovitost glede na število lopatic mešala.  
Tabela 10: Vpliv števila lopatic na čas pomešanja (lastni izračuni) 





Rewatkar in Joshi sta opravila eksperiment na PTD mešalih s štirimi, šestimi in osmimi 
lopaticami, ter naslednjimi parametri: premer posode = 0,57 m, kot lopatic = 45°, 
razmerje W/D = 0,3 ter premer mešala = 0,19 m. Ugotovila sta enako kot mi, da se 
vrednost časa pomešanja s povečanjem števila lopatic zmanjšuje. Da bi primerjala 
relativno zmogljivost različnega števila lopatic, sta čas pomešanja določila glede na 
porabo energije na enoto mase. Iz slike 24 je razvidno, da je mešalo s šestimi lopaticami 




energetsko najučinkovitejše med uporabljenimi mešali. Ugotovljeno je bilo, da se čas 
pomešanja povečuje z zmanjšanjem odmika mešala za vsa PTD mešala (št. lopatic = 4, 6 
in 8) [18].  
4.2.6 Vpliv premera posode 
Vpliv premera posode za realen primer nismo preučevali, saj bi bilo nesmiselno in 
stroškovno neučinkovito menjati obstoječe posode v sistemu.  
Vpliv premera posode sta ugotavljala Rewatkar in Joshi. Pri konstantnih D/T = 1/3, C/T 
= 1/3, H/T = 1 in W/D = 0,3 so bile vrednosti časa pomešanja neodvisne od premera 
posode. Pri tem sta uporabila posode s premerom 0,57 m, 1,0 m ter 1,5 m. Pri uporabi 
enega mešala (D = 0,25 m, W/D = 0,3, H/T = 1, C/T = 1/3) v vseh treh posodah, se je 
brezdimnezijski čas pomešanja spreminjal kot T1,8. To je zato, ker prostorninski pretok, 
ki ga ustvari dano mešalo pri določeni hitrosti, ostane stalen. Vendar pa se povprečna 
hitrost kroženja tekočine spreminja kot T-2 zaradi povečanja prečnega prereza za pretok. 
Zmanjšanje hitrosti cirkulacije s povečanjem T pojasnjuje variacijo časa pomešanja s 
premerom posode. Čas pomešanja se tako povečuje s povečanjem velikosti posode [18]. 
4.2.7 Vpliv H/T razmerja 
Z eksperimenti s PTD mešalom in pri konstantnih T = 1,5 m, D = 0,5 m, C = 0,5 m in W 
= 0,15 m, sta Rewatkar in Joshi ugotovila, da se s povečanjem višine tekočine čas 
pomešanja povečuje. To je tudi razvidno na sliki 25. V našem osnovnem modelu znaša 
razmerje H/T = 1.  
Slika 24: Primerjava PTD mešal z različnim številom lopatic [18] 
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Če višina tekočine ni enaka premeru posode, se dolžina kroženja tekočine za PTD mešalo 
poda z [18]:  
𝐿 = 2𝐻 + 𝑇 (25) 
Iz enačbe (25) lahko vidimo, da se s povečanjem višine tekočine povečuje dolžina 
kroženja tekočine. Vendar se zmogljivost črpanja mešala s spremembo višine tekočine ne 
spremeni. Ta argument morda podpira dejstvo, da je število moči neodvisno od višine 
tekočine. 
Skupni učinek povečanja H povzroči povečanje L in praktično konstantno hitrost 
kroženja tekočine. Zato se čas pomešanja nenehno povečuje s povečanjem višine tekočine 
[18]. 
4.2.8 Vpliv oblike dna posode 
Mešalna posoda z ravnim dnom ima, zaradi svoje najmanjše količine mrtvih con pod 
mešalom, ko tekočina deluje v popolnoma turbulentnem toku, boljše zmogljivosti 
mešanja kot neravno dno posode pri enakem pogoju delovanja. Posoda z neravnim dnom 
bo v turbulentnem toku tvorila veliko območje mrtve cone pod mešalom. Posodi z ravnim 
in neravnim dnom imata podobne zmogljivosti mešanja pod mešalom, kadar je pretok v 
prehodnem stanju, vendar posoda z ravnim dnom omogoča boljše aksialno pomešanje v 
bližini mešalnih pregrad. 
Slika 25: Vpliv H/T razmerja na čas pomešanja [18] 
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4.2.9 Vpliv mešalnih pregrad 
Literatura pojasnjuje, da je standardna postavitev mešalnih pregrad sestavljena iz štirih 
ravnih navpičnih plošč, ki so radialno usmerjene (tj. pravokotno na steno posode), 
razporejene na 90 stopinj po posodi in potekajo po dolžini ravne strani posode. 
Standardna širina pregrade je 1/10 ali 1/12 premera posode (T/10 ali T/12). Včasih se 
pregrade poravnajo neprepustno s steno in dnom posode, pogosteje pa se pušča vrzeli, da 
lahko pretok očisti pregrade. Priporočene vrzeli so enake 1/72 premera posode (T/72) 
med pregradami in steno posode ter 1/4 do ene polne širine pregrade med dnom pregrade 
in dnom posode [21]. 
Odločitev za uporabo standardnih pregrad je pogosto lahka. Prvič, standardna postavitev 
pregrad običajno zagotavlja skoraj optimalne zmogljivosti, zaradi simetrične namestitve 
pregrad po posodi pa pregrade zagotavljajo visoko stopnjo mehanske stabilnosti. Poleg 
tega pa so v turbulentnem delovanju številne karakteristike mešala, na primer število moči 
in črpanje, v bistvu neodvisne od Reynoldsovega števila mešala, kadar se uporabljajo 
standardne pregrade. Pojavi se popolnoma turbulentno mešanje za Reynoldsova števila 
mešala (NRe = ND
2ρ/µ), večja od približno 104. Nasprotno pa se v posodah s premalo 
pregrad število moči mešala nenehno zmanjšuje s povečevanjem Reynoldsovega števila, 
kar v proces načrtovanja dodaja dodatne zaplete. In nenazadnje, izbiro za standardno 
postavitev pregrad, zaradi široke uporabe, podpirajo obsežni podatki o oblikovanju in 
povečevanju procesa. Zato sta glavni previdnosti pri uporabi nestandardnih pregrad 
pomanjkanje takih podatkov in morebitne izgube mehanske stabilnosti [21]. 
Naredili smo kratko simulacijo, s katero smo preučevali vpliv mešalnih pregrad. 
Izračunali smo čase pomešanja pri uvedbi 1, 2, 3 in 4 pregrad, ter pri 4 delnih pregradah. 
Dimenzije posode in ostali parametri modela so ostali enaki, dodane so bile le mešalne 
pregrade. Uporabljene so bile pregrade s T/20, ki so bile simetrično nameščene vzdolž 
stene posode. Geometrije posod so razvidne na sliki 26. 
Slika 26: Geometrija posod za nevtralizacijo z 1, 2, 3, 4 ter 4 delnimi pregradami 
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Kljub temu, da je mešalo nameščeno ekscentrično, vstavljene pregrade zagotavljajo krajši 
čas pomešanja, kot lahko vidimo v tabeli 11 in na sliki 27. Ugotovili smo enako kot navaja 
literatura, da se z dodajanjem ene same pregrade čas pomešanja bistveno skrajša, 
dodajanje nadaljnjih pregrad pa ima minimalen učinek. Z dodajanjem pregrad so bile tudi 
sile upora veliko večje. Ker poteka postopek nevtralizacije, je treba suspendirane delce 
čim bolj enakomerno porazdeliti po posodi, zato so zaželene večje sile upora. S tem se 
zagotovi več stika med kislino in apnom, vhodna moč pa ostane enaka. 
Tabela 11: Vpliv števila mešalnih pregrad na čas pomešanja (lastni izračuni) 






4 (delne) 2,151 
 
Na sliki 28 je razvidno, da so bile sile upora v primeru uvedbe 4 delnih pregrad dovolj 
močne, za zagotavljanje dobre razporeditve trdnih snovi po posodi. Vrtinčenje je manj 
prisotno, saj so pregrade nameščene le do polovice višine posode. Čas pomešanja pa se 
je zmanjšal in v posodi je prisotne več turbulentne difuzivnosti.  
Slika 27: Vpliv števila pregrad na čas pomešanja (lastni izračuni) 
5,422





















Vpliv števila pregrad na čas pomešanja
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Kakovost mešanja bi lahko še izboljšali s spreminjanjem višine mešala v posodi, ker pa 
je posoda na začetku procesa nevtralizacije in mešanja le delno napolnjena, bi bilo treba 
vložiti več premisleka v zasnovo sistema. 
Da bi zagotovili ustrezen mehanizem mešanja pri trenutnem procesu nevtralizacije, je 
predlagana obsežna preiskava postopka mešanja (zasnova posode, zasnova mešala, 
prebijanje), kot so poskusni pilotni reaktorji in CFD simulacije. 
Poglejmo si še rezultate v literaturi.  
Na sliki 29 so predstavljeni podatki za tri oblike mešal: mešala z radialnim tokom, kot so 
turbinska mešala z navpičnimi lopaticami ter Rushtonovo mešalo, mešala z mešanim 
tokom, kot so turbinska mešala z nagnjenimi lopaticami, in mešala z aksialnim tokom, 
kot so mešala z visokim izkoristkom. Vsi podatki na tej sliki so normalizirani glede na 
stanje brez mešalnih pregrad, pri čemer se vsaka oblika mešala normalizira posamično, 
ne pa glede na skupno referenco. Normalizirano pomeni, če je število moči radialnega 
pretoka brez mešalnih pregrad 2,5 in število moči visoko učinkovitega mešala brez 
mešalnih pregrad 0,2, potem se vsi podatki mešala v radialnem pretoku delijo 
(normalizirano) z 2,5 in vsi podatki visoko učinkovitega mešala delijo z 0,2. Na število 
moči mešal z radialnim tokom najmočneje vpliva obseg pregrad, ki se s številom pregrad 
nenehno povečuje. Število moči mešal mešanega in aksialnega pretoka sta manj prizadeti 
in se približno podvojita v primeru ene pregrade, v primerjavi s sistemom brez pregrad. 
Z nadaljnjim večanjem številom pregrad pa se število moči ne povečuje več toliko [21].  
Slika 28: Turbulentna difuzivnost (m2/s) v posodi s 4 delnimi pregradami -  
čas pomešanja 2,151 h 
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Razlog za uporabo pregrad je, da je za dosego ciljev procesa pogosto potreben večji 
vložen potencial. Slika 29 ponazarja, da je pri enakem vnosu moči s površinskim 
dodajanjem materiala, ki ga je treba vgraditi, turbulentni čas pomešanja v posodi brez 
pregrad bistveno večji kot čas v sistemu s pregradami. V tem primeru je vpliv na vse stile 
mešal podoben, z dodajanjem ene same pregrade se čas pomešanja bistveno skrajša, 
dodajanje nadaljnjih pregrad pa ima minimalen učinek. Ponovno so bili vsi podatki 
normalizirani glede na sistem brez pregrad za vsak posamezen stil mešala [21]. 
V nekaterih aplikacijah je dejansko ključnega pomena, da mešalo črpa material (plin, 
plavajočo tekočino ali trdne snovi) s površine. V teh primerih standardna postavitev 
pregrad morda ni najboljši pristop. V te namene se za črpanje materiala s površine posode 
pogosto uporablja delne pregrade. V teh primerih se uporablja štiri pregrade standardne 
širine, vendar se raztezajo le do polovice višine po strani posode, pri čemer zgornji del 
posode ostane neobremenjen. Mešalo bo pogosto turbina z nagnjenimi lopaticami, 
nameščena v bližini površine tekočine. Ustvarilo bo nadzorovan lijak, ki pomaga pri 
vgradnji materiala v tekočino [21]. 
Slika 29: Povečanje moči črpanja in skrajšanje časa pomešanja s 
povečanjem števila pregrad [21] 
58 
 
Vnos moči sistema brez pregrad je najnižji, vendar ta sistem slabo deluje pri distribuciji 
trdnih snovi po tekočini. Poleg tega ima ta sistem velik lijak, ki sega do mešala in vodi 
do nezaželenega vključevanja zraka in do mehanske nestabilnosti. Ko se obseg pregrad v 
sistemu povečuje, od brez pregrad na eno, dve in štiri standardne pregrade, se potreba po 
moči nenehno povečuje, zlasti pri večjih potopitvah mešala. Vnos moči sistema, v 
primeru štirih polovičnih pregrad, je bistveno manjša kot pri polno pregrajenem sistemu 
in je primerljiva z zahtevami sistema z dvema pregradama. Prednost polovičnega sistema 
v primerjavi s sistemom dveh pregrad je večja mehanska stabilnost in boljše mešanje v 
spodnjem delu posode. Najbolj desni podatki na sliki 30 so za ozek niz štirih pregrad, ki 
se priporoča za črpanje trdnih snovi [21]. 
Ta sistem uporablja štiri pregrade, ki vodijo vzdolž ravne strani posode, vendar so 
pregrade ozke in imajo širino približno 2 % premera posode (običajno T/50 do T/40, 
namesto standarda T/10 ali T/12). Ta sistem zagotavlja simetrijo in s tem povezano 
stopnjo mehanske stabilnosti, pa tudi zelo nizke zahteve po črpalni moči, dobro 
porazdelitev trdnih snovi po tekočini in omejeno vrtinčenje na površini. Poleg tega 
globina potopitve mešala relativno ne vpliva na potrebo črpalne moči ozkega pregradnega 
sistema, kar je posebna prednost pri postopkih, pri katerih se raven tekočine spreminja 
glede na trdne snovi [21].  
4.2.10 Vpliv konstrukcije mešala 
V podjetju se trenutno uporablja PTD mešalo. Vse zgornje simulacije smo ponovili še za 
PTU mešalo, da bi primerjali, kako na čas pomešanja vpliva konstrukcija mešala. 
Rezultate smo primerjali še z Rushtonovo turbino (radialno diskasto turbinsko mešalo). 
Vsi rezultati so prikazani v spodnji tabeli 12.  
Slika 30: Vnos moči za črpanje trdnih snovi glede na postavitev pregrad [21] 
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DT 68 0,9 0,65* 0,1 6 0 5,542 
PTD 50 0,9 45 0,1 4 0 7,383 
PTD 68 0,9 45 0,1 4 0 5,422 
PTD 90 0,9 45 0,1 4 0 4,104 
PTD 68 0,7 45 0,1 4 0 7,254 
PTD 68 1,1 45 0,1 4 0 5,221 
PTD 68 0,9 30 0,1 4 0 6,508 
PTD 68 0,9 60 0,1 4 0 5,347 
PTD 68 0,9 90 0,1 4 0 5,364 
PTD 68 0,9 45 0,07 4 0 6,546 
PTD 68 0,9 45 0,08 4 0 6,023 
PTD 68 0,9 45 0,2 4 0 5,392 
PTD 68 0,9 45 0,3 4 0 7,092 
PTD 68 0,9 45 0,1 6 0 5,187 
PTD 68 0,9 45 0,1 8 0 5,164 
PTD 68 0,9 45 0,1 4 1 2,137 
PTD 68 0,9 45 0,1 4 2 2,097 
PTD 68 0,9 45 0,1 4 3 2,274 
PTD 68 0,9 45 0,1 4 4 2,322 
PTD 68 0,9 45 0,1 4 4 delne 2,151 
PTU 50 0,9 45 0,1 4 0 8,216 
PTU 68 0,9 45 0,1 4 0 5,99 
PTU 90 0,9 45 0,1 4 0 4,515 
PTU 68 0,7 45 0,1 4 0 7,738 
PTU 68 1,1 45 0,1 4 0 5,371 
PTU 68 0,9 30 0,1 4 0 6,537 
PTU 68 0,9 60 0,1 4 0 5,563 
PTU 68 0,9 45 0,07 4 0 6,362 
PTU 68 0,9 45 0,08 4 0 6,083 
PTU 68 0,9 45 0,2 4 0 5,342 
PTU 68 0,9 45 0,3 4 0 6,935 
PTU 68 0,9 45 0,1 6 0 5,589 
PTU 68 0,9 45 0,1 8 0 5,531 
PTU 68 0,9 45 0,1 4 1 2,153 
PTU 68 0,9 45 0,1 4 2 2,047 






















PTU 68 0,9 45 0,1 4 4 2,506 
PTU 68 0,9 45 0,1 4 4 delne 2,391 
*Premer diska pri DT 
 
Rezultati kažejo na to, da imajo vsa tri mešala, v primeru šestih lopatic, praktično enak 
čas pomešanja. Poglejmo si še rezultate iz literature. 
Vpliv konstrukcije mešala na čas pomešanja sta Rewatkar in Joshi preučevala z uporabo 
vseh treh mešal, DT, PTU in PTD. Čas pomešanja je bil merjen v posodi s premerom 1,5 
m. Primerjava mešal je bila narejena na podlagi porabe energije na enoto mase. Na sliki 
31 je razvidno, da sta mešali PTD in PTU energetsko učinkovitejši v primerjavi z zasnovo 
DT. Raghava Rao in Joshi [20] sta pojasnila, da razlogi za vrhunsko delovanje PTD 
mešala nad DT temeljijo na podlagi vzorca pretoka, ki ga ustvarita ta mešala. Prišla sta 
do zanimivega rezultata, da je brezdimenzijski čas pomešanja pri C = T/3 praktično enak 
pri vseh treh vrstah mešal, kar je tudi razvidno iz tabele 13 [18].  
Preučeni so bili tudi učinki odmika mešala od dna na čas pomešanja. V primeru DT in 
PTU se vrednost čas pomešanja zmanjšuje z zmanjšanjem odmika. V nasprotju s tem se 
pri PTD zasnovi vrednosti časa pomešanja zvišujejo z zmanjšanjem odmika mešala, kar 
je tudi razvidno v tabeli 13. Podoben trend smo opazili tudi pri številu moči. Število moči 
se pri DT zmanjša pri zmanjšanju odmika mešala, medtem ko se poveča pri PTD zasnovi. 
Ugotovljeno je bilo, da je obseg povečanja v zasnovi PTD večji kot obseg zmanjšanja v 
Slika 31: Primerjava DT, PTD in PTU glede na porabo energije [18] 
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primeru DT. To je zato, ker se hidravlični izkoristek PTD mešala zmanjšuje z 
zmanjšanjem odmika mešala [18]. 
Tabela 13: Vpliv konstrukcije mešala na čas pomešanja in število moči v posodi s 
premerom 1,5 m in z mešalom premera 0,5 m (T/3) [18] 




P0 NtM P0 NtM P0 NtM 
T/2 6,65 41,33 2,143 44,8 2,05 35,92 
T/3 6,55 39,47 2,16 40,96 2,1 40,08 




Sklepamo, da je mešanje občutljiv postopek. Da bi zagotovili izdelke in cilje z željeno 
kakovostjo in specifikacijami, je treba oblikovati pravilen postopek. Lastnosti izdelka so 
še posebej pomembne, kadar je treba izpolnjevati določene predpise in zahteve, da se na 
proizvodnem mestu ne povzroči ali poveča sedanjih in prihodnjih obratovalnih stroškov, 
pa tudi, da se ne vpliva na okolje. Takšne težave se lahko najde na katerem koli oddelku 
za ravnanje z odpadki na vsakem delu proizvodnje. 
Pri načrtovanju postopka mešanja je treba upoštevati veliko parametrov, kot so: zasnova 
in geometrija posode; tip, oblika in položaj mešala; vhodna moč in hitrost mešala, 
kontaktni čas vseh komponent; čas pomešanja; vgradnja pregrad. Vsi ti parametri lahko 
vplivajo na kakovost in lastnosti izdelkov. Da bi preprečili neželene lastnosti izdelka, je 
treba vsak parameter upoštevati in ustrezno oblikovati. 
Nevtralizacija je hitra reakcija, pri čemer ima mešanje pomembno vlogo. Za zagotovitev 
nevtralizacije vseh ciljnih komponent v reakciji je treba določiti dovolj dolg kontaktni čas 
med kislino in bazo. V tem procesu igrajo vlogo vsi parametri mešanja. 
V našem primeru odpadne kisline niso bile dovolj nevtralizirane, kjer so se obarjale trdne 
snovi z neželenimi lastnostmi in je bila pH vrednost izpiralnih vod nizka, saj so bile v 
izpiralnih vodah še vedno sledi ne-reagiranih kislin. Kisline, ki so bile prisotne, so bile 
mešanica dušikove, žveplove, fosforjeve in fluorovodikove kisline, ki so se uporabljale 
pri različnih procesih proizvodnje polprevodnikov (Infineon Technologies Austria AG). 
Kisline se nevtralizira s suspenzijo apna. Ob nevtralizaciji nastane oborina, ki v reaktorju 
tvori goščo. Po koraku nevtralizacije se suspenzija filtrira in stisne v pogačo. Pogača se 
nato potopi v določeno količino de-ionizirane vode in meša 24 ur. Izpiralna voda iz te 
filtrirne pogače je kazala nižje pH vrednosti od prepisanih okoljevarstvenih vrednosti. 
Naš sum je bil, da mešanje pri procesu nevtralizacije ni bilo dovolj učinkovito. 
Izvedli smo raziskavo, da bi ugotovili, katere parametre je mogoče spremeniti in 
prilagoditi za zagotavljanje ustreznih lastnosti filtrirne pogače. Mešanje suspenzij je 
zapleten postopek, pri katerem je treba upoštevati številne dejavnike. Ker je prisotna 
nevtralizacija, je bilo treba najti ustrezen kontaktni čas med suspendiranimi trdnimi 
snovmi in kislinami. Da bi to dosegli, je treba zagotoviti učinkovito mešanje skozi celoten 
reaktor. Ugotovljeno je bilo, da pravilno mešanje ni dovolj učinkovito, saj ni zagotovilo 
dovolj visokih vrtljajev mešala in pravilnih vzorcev pretočnega mešanja. 
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Pri nevtralizaciji z apnom je pH pomemben dejavnik. V primeru nevtralizacije z apnom 
je težko vzdrževati vrednosti pH mešanice v določenem območju, še posebej v območju 
6 - 8. Načrtovati je potrebno natančne korake procesa, da oborine nimajo napačne sestave.  
Predlagane so bile nekatere začetne spremembe trenutnega procesa nevtralizacije, za 
oceno trenutnega stanja mešanja pa je bil v Comsol® Mixer Application pripravljen 
kratek enofazni model mešanja tekočine. Ugotovili smo, da se lahko čas pomešanja, čas 
stika in sile vlečenja v posodi izboljšajo. Pomanjkanje pregrad v mešalni posodi je 
zmanjšalo kakovost mešanja. Izvedli smo kratko simulacijo s sistemom pregrad, kjer je 
bilo moč takoj zaznati znatne spremembe pri mešanju. Predlagali smo tudi namestitev 
delnih pregrad in kratka simulacija je pokazala, da ima tudi ta sistem nekaj potenciala pri 
optimizaciji mešanja. 
Ugotovili smo, da je turbinsko mešalo z navzdol nagnjenimi lopaticami (PTD) energetsko 
učinkovitejše v primerjavi z drugimi izvedbami, kot so diskasta turbina (DT) in turbinsko 
mešalo z navzgor nagnjenimi lopaticami (PTU). Čas pomešanja se s povečanjem premera 
mešala zmanjšuje. Vendar je energetsko učinkovit premer v območju od T/3 do T/2. 
Vrednosti časa pomešanja se zmanjšujejo z manjšanjem odmika DT in PTU mešal, 
medtem ko je bilo pri PTD ugotovljeno ravno obratno. Čas pomešanja se zmanjšuje s 
povečevanjem kota lopatic. Vendar je bilo prikazano, da je PTD mešalo s kotom lopatic 
45° energetsko učinkovitejše. Druge podrobnosti oblikovanja mešala, kot sta število 
lopatic in debelina lopatic, tudi vplivajo na delovanje mešanja. V literaturi je prikazano, 
da se čas pomešanja povečuje s povečevanjem razmerja H/T. 
Za določitev optimalne zasnove in parametrov procesa sta bili predlagani CFD in 
eksperimentalna preiskava trenutnega mešanja ter optimizacija mešalne opreme. 
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